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Titre  
Méthodologie d'éco-conception de procédés par optimisation multiobjectif et aide à la 
décision multicritère 
 
Résumé 
Ce travail a pour objectif le développement d’une méthodologie de conception  de procédés 
éco-efficaces, avec prise en compte simultanée de considérations écologiques et économiques 
lors de la phase de conception préliminaire de procédés chimiques. L’aspect environnemental 
est quantifié à travers l’utilisation d’un ensemble d’indicateurs selon les lignes directrices de 
concepts de développement durable. Le cadre conceptuel est basé sur une modélisation du 
procédé et de l’unité de production d’utilités, car l’impact environnemental d’un procédé est 
lié non seulement aux effluents directs du procédé, mais également à la consommation 
énergétique, l’effet du recyclage, de la conversion des matières premières … Dans ce but, le 
logiciel d’aide à la décision ARIANE
TM
  dédié à la gestion des utilités des unités de 
production (vapeur, électricité, eau …) et des effluents (CO2, SO2, NOx, etc..) a été couplé au 
modèle d’un procédé pour déterminer les besoins en énergies primaires et quantifier les 
émissions polluantes. Ces modèles ont ensuite été intégrés au sein d’une boucle 
d’optimisation multiobjectif, basée sur une variante d’un algorithme génétique multiobjectif 
de type NSGA-II (Non Sorted Genetic Algorithm). Le compromis entre les objectifs 
économiques et écologiques est illustré à travers la génération de fronts de Pareto. La 
sélection des meilleures solutions parmi cet ensemble est effectuée par utilisation de 
techniques d’analyse multicritère. L’exemple test bien connu du procédé de production de 
benzène par hydrodésalkylation du toluène (HDA) est revisité ici dans un mode multiobjectif 
pour illustrer l’utilité de l’approche pour trouver des solutions de conception économiques et 
écologiques. 
 
 
Mots-clés 
Eco-conception, Procédé, Impacts environnementaux, Economie, Production d’Utilités, 
Centrale Thermique, Optimisation, Algorithme Génétiques, Aide à la décision Multicritère
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Title  
Process eco-design methodology by multiobjective optimization and multicriteria decision 
making 
 
 
 
 
Abstract 
This study aims at the development of a design methodology for eco-efficient processes, 
meaning that ecological and economic considerations are taken into account simultaneously at 
the preliminary design phase of chemical processes. The environmental aspect is quantified 
by using of a set of indicators following the guidelines of sustainability concepts. The design 
framework is based on a modelling approach considering both process and utility production 
units, since the environmental impact of a chemical process not only contains the material 
involved in the process but also the energy consumption, the effect of flow recycle,  material 
conversion and so on... For this purpose, a decision support tool dedicated to the management 
of plant utilities (steam, electricity, water...) and pollutants (CO2, SO2, NOx, etc..), 
(ARIANE
TM
 package) was coupled to process modelling and used here both to compute the 
primary energy requirements of the process and to quantify its pollutant emissions. 
Both models were thus integrated in an outer multiobjective optimization loop, based on a 
variant of the so-called NSGA-II (Non Sorted Genetic Algorithm) multiobjective genetic 
algorithm. The trade-off between economic and environmental objectives is illustrated 
through the generation of Pareto fronts. The selection of the best design alternatives is 
performed through the use of multicriteria analysis. The well-known benchmark process for 
hydrodealkylation (HDA) of toluene to produce benzene, revisited here in a multi-objective 
mode, is used to illustrate the usefulness of the approach in finding environmentally friendly 
and cost-effective designs. 
 
 
 
 
Keywords 
Eco-design, Process, Environmental Impacts, Economy, Utilities Production, Power Plant, 
Optimization, Genetics Algorithm, Multicriteria Decision Making  
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NOMENCLATURE ET SYMBOLES 
Abréviations 
ACGIH :  Conférence américaine des hygiénistes industriels gouvernementaux. 
ACV :  Analyse de cycle de vie 
AP :  Potentiel d’acidification en t éq. SO2/an  (Acidification Potential)  
EP :  Potentiel d’eutrophication en t éq.  PO4 
3-
/ an (Eutrophication Potential) 
GWP :  Potentiel de réchauffement global en t éq. CO2/ an (Global warming Potential) 
HTPE : Potentiel de toxicité humaine par inhalation ou exposition cutanée en t éq.   
  C6H6/an) (Human Toxicity Potential by Exposure) 
HTPI :  Potentiel de toxicité humaine par ingestion (t éq.  C6H6/y) 
IEP :  Potentiel d’impact environnemental (Impact environmental Potential) 
NIOSH :  Institut national pour la sécurité et la santé (National Institute for Occupational  
  Safety and Health) 
ODP :  Potentiel d’Epuisement de la couche d’Ozone en t éq.  CFC-11/an (Ozone 
  Depletion Potential) 
OSHA :  Sécurité et administration de la santé (Occupational Safety and Health  
  Administration) 
POCP : Potentiel d’oxydation photochimique en t éq. C2H4/ an (Photochemical 
 Oxidation Potential) 
SPI :   Empreinte écologique (index de procédé durable) (Sustainable Process Index)  
TTP :  Potentiel de toxicité terrestre  (écotoxicité terrestre) en t éq.  1,4-Cl2-C6H6/an   
  (Terrestrial Toxicity Potential) 
TWA :  Moyenne des pondérations temporelles (Time Weightings Average) 
VLE :   Valeur limite d’exposition  
WAR :  Algorithme pour la réduction des rejets (Waste Reduction algorithm) 
 
Symboles 
kjx  :  Fraction massique du composant k dans le courant j 
Eq :  Equivalent 
FEi :  Charge Environnementale de l’impact i 
FPi,N 
:
   Facteur de potentiel d’impact de la substance N 
In :   Entrant 
Mi :   Masse moléculaire (kg i/mole i) 
MN :   Masse (ou débit massique) de la substance N émise 
Out :   Sortant 
t éq. :  Tonne équivalent 
 
Lettre grecque 
 
α :  Rapport du nombre de moles de H+ par mole de X 
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1.1 Notions d’éco-conception et de développement 
durable 
Traditionnellement, la conception de procédés est guidée par des considérations techniques et 
micro-économiques. Cependant, il devient évident que ces deux types de critères ne suffisent 
plus et que les deux autres dimensions du développement durable, à savoir environnementale 
et sociale, doivent faire partie intégrante de la phase de conception. L’application des 
concepts de développement durable en Génie des Procédés s’inscrit dans un effort continu 
pour protéger les écosystèmes, les équilibres sociaux et la prospérité économique. Elle vise, 
selon la définition de l’EFCE (European Federation of Chemical Engineers), une amélioration 
systématique et globale de la protection environnementale, l’exploitation des matières 
premières, l’efficacité énergétique, la sécurité et la protection de la santé, dans tous types de 
procédés de conversion et de production de matière. Au sein du Génie des Procédés, les 
activités axées sur le développement de procédures systématiques pour la conception et 
l’exploitation de procédés et de systèmes, englobant le concept de « chaîne logistique 
chimique » s’insèrent dans une démarche de développement durable (voir Figure 1.1). Elles 
visent l’amélioration du processus de décision, à différents niveaux, depuis l’extraction des 
matières premières, la gestion de l’innovation, la conception, l’exploitation, la conduite et la 
supervision du procédé, l’élaboration et la distribution du produit, la gestion multi-site jusqu’à 
l’analyse d’impact, en mettant en jeu des critères souvent contradictoires.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 1.1. Nouvelles frontières en Génie des Procédés 
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Le concept de Développement Durable est basé sur la création de biens et de services utilisant 
des procédés et des systèmes non polluants, qui préservent les ressources énergétiques et les 
matières premières tout en étant économiquement viables. Les exigences sociales portent sur 
la pérennité de l'emploi, mais aussi sur la garantie de sécurité totale d’un procédé pour les 
exploitants, les consommateurs et le public. La nécessité et la volonté d'innovation 
permanente qui caractérisent les industries de transformation de la matière et de 
l'énergie doivent ainsi s'appliquer à la recherche d'une nouvelle socio-économie industrielle. 
A la période d'éco-efficacité (ou éco-efficience) qui a pour objectif de promouvoir une 
utilisation plus efficace des matières premières et de l'énergie en vue de réduire 
simultanément les coûts économiques et l'impact environnemental de la production, doit 
succéder une ère d'éco-conception, où les paramètres environnementaux sont pris en 
considération dès la conception du produit et du procédé. L’éco-conception apparaît ainsi 
comme la contribution opérationnelle du développement durable.   
Le Génie des Procédés qui prône l’intégration harmonieuse des systèmes dans leur milieu, 
doit jouer un rôle important et ce pour deux raisons : la première est que la production induite 
par ce type d’industrie, qui contribue fortement au revenu national, est essentiel pour la 
société moderne : le développement de la société dépend en partie de l’industrie chimique et 
réciproquement. La seconde raison est que de nombreux aspects environnementaux sont 
associés directement à ce type de procédé ou à l’utilisation des produits chimiques à travers 
des impacts sur l’eau, l’air et le sol. Les produits chimiques élaborés par l’industrie pour les 
marchés de consommateurs, doivent être fabriqués, utilisés et recyclés par des procédés 
propres, sûrs et économiquement rentables. Il est alors impératif d’améliorer les procédés 
existants et d’en imaginer de nouveaux qui évitent, ou à défaut, minimisent la production de 
déchets à la source plutôt que de les collecter et/ou de les traiter, passant ainsi d’une approche 
curative à une approche préventive. Cette vision, qui prend en compte le cycle de vie produit-
procédé et élargit le champ d’investigation, implique une approche systémique. A titre 
d’illustration, l’évolution de la problématique en synthèse de procédés est proposée sur la 
Figure 1.2. Elle montre clairement que la prise en compte des aspects environnementaux dans 
la phase de conception des procédés chimiques a réellement commencé à partir du debut du 
21
ème
 siècle.  
En effet, elle s’inscrit dans les recommandations publiées depuis une dizaine d'années et 
énoncées à travers les 12 principes de la chimie verte [ANA 98], les 12 principes de 
l'ingénierie verte [ANA 03], les grands défis pour l'ingénierie édictés par l'Académie 
Chapitre 1 – Position du problème et analyse bibliographique 
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Figure 1.2. Evolution de la problématique en synthèse de procédés [CAN 98] 
 
 
Les travaux réalisés dans le cadre de cette thèse s’inscrivent dans cette thématique et visent à 
développer une démarche d’éco-conception de procédés. Toutefois, le champ disciplinaire 
relatif à ce sujet comporte deux aspects principaux : d’une part, les aspects liés à la topologie 
du procédé qui sont relatifs à la sélection des opérations unitaires et des choix technologiques 
les plus pertinents par rapport à une application donnée ; d’autre part, la recherche des 
conditions opératoires optimales et la conception à travers le dimensionnement des 
équipements à structure de procédé figée. Néanmoins, à ce stade, l’étude et l’analyse de 
diverses architectures pourront être approfondies. Ce travail concerne exclusivement la 
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seconde application qui constitue une étape préliminaire avant d’aborder le champ thématique 
plus large de l’optimisation structurelle de procédés. 
 
Ce chapitre est divisé en plusieurs parties : le contexte général de l’étude qui vient d’être 
présenté est suivi d’une partie dédiée à la définition d’indicateurs, d’indices et de métriques de 
développement durable en Génie des Procédés. La troisième partie développe plus 
spécifiquement les métriques de l’AIChE et de l’IChemE, adaptées aux procédés chimiques. 
La quatrième partie est consacrée à l’étude de la méthode d’indice d’impact environnemental 
potentiel et de l’algorithme de réduction des rejets, approche largement utilisées en Génie des 
Procédés (« Waste Reduction Algorithm »). Nous présentons ensuite le principe de l’indice 
«Sustainable Process Index» ou SPI qui s’apparente à l’empreinte écologique d’un procédé  
ainsi que des approches thermodynamiques basées sur le concept d’exergie. Les concepts de 
base de l’analyse de cycle de vie, méthode qui connaît à l’heure actuelle de larges 
applications, sont ensuite rappelés. Une synthèse et l’orientation des travaux de recherche qui 
vont être explicitées dans le manuscrit sont ensuite proposées. L’organisation du mémoire 
termine ce chapitre.  
1.2 Indicateurs, indices et métriques de développement 
durable en Génie des Procédés 
Ce chapitre présente les méthodes et les outils permettant d’évaluer la performance des 
procédés vis-à-vis des critères de développement durable qui pourront être applicables au 
stade préliminaire de leur conception. Le développement durable est admis comme une 
démarche qui vise un équilibre entre le développement économique, la qualité de vie des 
citoyens et la protection de l’environnement. Ainsi, l’économie, la société et l’environnement 
sont considérés comme les trois piliers du développement durable, lesquels sont 
interdépendants. Pour une analyse des différentes versions d’un procédé, la sélection d’un 
ensemble adéquat d’indicateurs pour l’évaluation du caractère durable est essentielle.[SID 03] 
propose une typologie d’indicateurs et fournit une méthode applicable pour l’analyse de 
systèmes vis-à-vis de l’aspect durable, classant les trois dimensions du développement 
durable en trois groupes hiérarchiques distincts : (i) indicateurs monodimensionnels (1D) qui 
fournissent des informations sur une seule dimension : économique, écologique ou sociale ; 
(ii) indicateurs bidimensionnels (2D) qui donnent simultanément des informations sur deux 
des composantes : socio-écologiques, socio-économiques, ou économique-écologique ; (iii) 
indicateurs tridimensionnels qui conduisent à des informations sur les trois dimensions. 
Chapitre 1 – Position du problème et analyse bibliographique 
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Dans cette étude, l’objectif n’est pas d’identifier de façon exhaustive, l’ensemble des 
métriques proposées et applicables aux procédés de l’industrie chimique ou autre, mais plutôt 
de mettre en exergue les plus importantes par rapport à un objectif de prise de décision. 
Il est utile au préalable de faire la distinction entre indicateur, indice et métrique.  
Un indicateur est un outil de simplification, de quantification et de communication de 
l’information. Il constitue le premier niveau d’analyse de données de base. Idéalement, selon 
la classification de [SID 03], un indicateur de développement durable devrait satisfaire 
simultanément les trois composantes ci-dessus mentionnées. Toutefois, la construction et la 
sélection de tels indicateurs ne sont pas directes et ont fait l’objet de nombreux travaux (voir 
par exemple [SEG 02]). Un bon indicateur doit satisfaire plusieurs exigences liées à la validité 
technique, la pertinence vis-à-vis des parties prenantes, le coût vis-à-vis de la collecte de 
données, la fiabilité, les limites spatiales et temporelles, la facilité d’interprétation, l’accès à 
un standard de comparaison et la capacité à montrer les tendances d’évolution au cours du 
temps. Toutefois, un indicateur robuste peut être difficile à interpréter, échouant ainsi dans sa 
fonction de communication. Dans beaucoup de cas, l’évaluation des indicateurs implique soit 
une normalisation, soit une comparaison avec une valeur prédéfinie, pour faciliter son 
interprétation (par exemple le pourcentage d’énergie renouvelable utilisée par rapport à la 
moyenne nationale). Un indicateur est donc une variable observable utilisée pour caractériser 
la complexité d’un phénomène. 
Le terme d’indice désigne, quant à lui, un indicateur synthétique construit, en agrégeant 
d’autres indicateurs dits de base. 
Une autre voie pour caractériser les différents aspects d’un phénomène complexe consiste à 
utiliser un ensemble d’indicateurs au sein d’une métrique. L’utilité d’une métrique est 
nécessairement liée au nombre d’indicateurs: un nombre insuffisant risque de mal représenter 
le phénomène, un nombre élevé risque de rendre le coût de mise en œuvre prohibitif. 
L’avantage d’un simple indice plutôt qu’une collection d’indicateurs réside donc dans la 
facilité de communication (par exemple, l’empreinte écologique). Toutefois, on peut y voir de 
nombreux inconvénients : perte de détail et de précision due à la combinaison des paramètres 
avec des ordres de grandeur et des niveaux de précision différents, utilisation de coefficients 
de conversion pour exprimer toutes les variables dans les mêmes unités. 
Ce travail considère exclusivement les approches actuellement disponibles pour évaluer le 
caractère durable de procédés et systèmes nouveaux ou existants. Il recense les exemples les 
plus significatifs d’indicateurs, indices ou métriques utilisés dans les industries de procédés. 
Les indicateurs économiques, largement utilisés dans les méthodes traditionnelles de 
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conception de procédés ne feront pas l’objet d’une présentation détaillée, sur ce point [CHA 
01] est un des ouvrages de référence du domaine. Les méthodes de conception basées sur ces 
indicateurs complèteront ce chapitre. 
1.3 Métriques de l’AIChE et de l’IChemE 
Afin d’analyser le caractère durable d’un procédé industriel, il est logique de citer en premier 
lieu les deux métriques développées par l’AIChE (1D) et par l’IChemE (3D), qui prennent en 
compte des indicateurs particulièrement adaptés au domaine des procédés et à un système de 
production. Mentionnons au préalable les travaux menés au Canada (Canada’s National 
Round Table on the Environment and the Economy, [NRTEE 99]) qui recommandent des 
mesures d’éco-efficacité définies par des ratios, avec pour numérateurs l’utilisation de 
ressources ou des impacts environnementaux et pour dénominateurs la création de valeurs ou 
inversement. 
1.3.1  Métrique de l’AIChE 
La métrique, proposée en termes d’éco-efficacité par l’American Institute of Chemical 
Engineers (AIChE), (une version de base est présentée dans le Tableau 1.1), regroupe les 6 
domaines suivants:  
(1) Consommation de matière : l’utilisation de matières, notamment non-renouvelables et 
relatives à des ressources finies, affecte la disponibilité des ressources et conduit à une 
dégradation environnementale à la fois vis-à-vis de l’extraction des matières premières et lors 
de conversion en tant que rejets. 
(2) Consommation énergétique : outre les aspects liés à sa disponibilité et à son utilisation en 
tant que ressource, l’utilisation de l’énergie conduit à des impacts environnementaux variés. 
Ainsi, par exemple, la combustion des combustibles fossiles a des impacts sur le 
réchauffement climatique, l’oxydation de l’ozone photochimique et l’acidification. 
(3) Consommation en eau : l’eau douce est essentielle à la vie et à presque toutes les activités 
économiques. Compte tenu de l’augmentation des demandes anthropogéniques et de 
l’épuisement de la ressource en eau dans certaines régions du monde, la consommation en eau 
constitue un facteur clé. 
(4) Emission de produits polluants. 
(5) Déchets solides. 
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(6) Utilisation du sol : le sol est considéré comme une ressource finie qui fournit des services 
écologiques et socio-économiques variés. Toutefois, la définition d’un indicateur est apparue 
délicate et n’apparaît pas explicitement dans la métrique de base. 
 
Tableau 1.1. Métrique de base de l’AIChE [BEA 02]. 
Intensité de matière 
(1) 
 
urDénominate
produits de Masse-premières matières de Masse
 
Intensité en énergie 
(2) 
 
urDénominate
primaire) énergie équivalent énergie(end' nette Quantité
 
Intensité en eau 
(3) 
 
urDénominate
utilisé douceeau d' Volume
 
Effluents 
(gaz, liquides) 
(4) 
urDénominate
effluentsd' totale Masse
 
Déchets solides 
(5) 
urDénominate
 solidesdéchets de totale Masse
 
Dénominateur 
= 
Masse de produits 
Ou 
Chiffre d’affaires 
Ou 
Valeur ajoutée 
Effets polluants 
(6) 
Réchauffement climatique 
Epuisement de la couche d’ozone 
Pollution photochimique 
Acidification atmosphérique 
Potentiel d’eutrophisation 
 
Le choix de ratios pour exprimer la métrique facilite, d’une part, la comparaison entre 
plusieurs options et, d’autre part, le choix du procédé lors de la phase décisionnelle. Plus 
l’indicateur est faible, plus l’impact généré sera faible par unité de valeur créée. 
Des heuristiques et des règles de décision ont été développées et testées sur des pilotes 
industriels sur plus de 50 procédés de l’industrie chimique à partir des données du Process 
Economic Program (PEP) du SRI International [BEA 02]. Les valeurs des indicateurs ont été 
calculées pour des flowsheets standard. [ALL 07] donne des applications de la métrique de 
l’AIChE à quelques procédés clés de l’industrie chimique. 
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1.3.2 Métrique de l’IChemE 
La méthode proposée par l’IChemE (Institution of Chemical Engineers) (R.U) [ICH 02] 
permet de quantifier les impacts de l’industrie chimique pour les trois aspects du 
développement durable en ajoutant des métriques économiques et sociétales à celle ciblée sur 
l’aspect environnemental. La métrique de l’IChemE date de 2002, mais elle est de plus en 
plus utilisée. Les indicateurs sont spécifiquement regroupés en catégories environnementale, 
économique et sociale. Les indicateurs environnementaux sont relatifs à des ressources ou à 
des catégories d’impacts environnementaux. La métrique met en jeu deux types d’indicateurs 
quantitatifs, i.e., les charges environnementales et les impacts. Le premier groupe inclut 
l’utilisation de matière et d’énergie, les émissions dans l’air et l’eau, la quantité de déchets 
solides. Il est obtenu à partir du flowsheet et des bilans de matière et d’énergie. L’information 
obtenue sur les charges peut ensuite être exploitée pour calculer les impacts 
environnementaux. Comme précédemment, la plupart des indicateurs de la métrique sont 
calculés sous forme de ratios pour fournir une mesure d'impact, indépendante de l'échelle de 
l’opération. Ils sont basés sur une règle simple : le procédé est d’autant plus efficace que 
l’indicateur est faible. Ils impliquent à la fois les entrées du procédé (utilisation des 
ressources) et les sorties (émissions, effluents, rejets, produits et services). Ils font intervenir 
un sous-ensemble des facteurs d’impact utilisés en science de l’environnement les plus 
significatifs vis-à-vis des industries de procédés, en vue du calcul des charges 
environnementales. La charge environnementale (FEi), causée par l’émission d’une gamme de 
substances, est calculée en additionnant les émissions pondérées de chaque substance. Le 
facteur de potentiel d’impact est identifié comme étant le facteur d’impact de chaque 
substance. Notons qu’une substance peut contribuer différemment à diverses charges 
environnementales et avoir différents facteurs d’impacts. 
  ∑=
N
N,iNi 
FPM FE      (1.1) 
où FEi désigne la charge environnementale i, MN est la masse (ou le débit massique) de la 
substance N émise et FPi,N  représente le facteur de potentiel d’impact de la substance N relatif 
à la charge environnementale i. 
Les charges environnementales sont déterminées par rapport à une substance de référence (par 
exemple SO2, pour l’acidification atmosphérique). 
Cette approche implique au total 49 indicateurs. Toutefois, la durée de vie des produits 
chimiques dans divers milieux n’est pas prise en compte. De plus, l’indicateur sur la santé 
Chapitre 1 – Position du problème et analyse bibliographique 
 19 
humaine (normalisé par rapport au benzène) est limité aux effets cancérigènes. Les indicateurs 
environnementaux recommandés par l’IChemE sont consignés dans le tableau 1.3. Les 
tableaux 1.2 et 1.4 présentent l’ensemble des critères sociaux et économiques recommandés 
par l’IChemE. 
Le plus souvent, les impacts sont ramenés à la valeur ajoutée. Cela permet la comparaison 
entre procédés. Si la valeur ajoutée est difficile à estimer, on peut se ramener par exemple à la 
quantité de produits générée, autorisant la comparaison entre procédés aux produits 
identiques. Si d’autres facteurs d’échelle sont utilisés, leur méthode de calcul doit être 
clairement présentée dans l’étude. 
 
Tableau 1.2. Critères sociaux recommandés par l’IChemE 
 
S
it
u
a
ti
o
n
 d
e
 
l’
e
m
p
lo
i 
 
Bénéfices en % des dépenses salariales (%) 
Rotation des employés (%) 
Nombre de promotions/nombre d’employés (%) 
Heures de travail perdues en % du nombre total d’heures  (%) 
Ratio Revenu+bénéfice (10% meilleur/10%pire) 
S
a
n
té
 &
 
sé
cu
ri
té
  
 
Fréquence du temps perdu en raison d’accidents 
Dépenses en prévention maladies et accidents /dépenses 
salariales (€/€) 
C
ri
tè
re
s 
so
ci
a
u
x
 
 
S
o
ci
é
té
 
 
Nombre de réunions de parties prenantes par unité de valeur 
ajoutée  (/€) 
Bénéfice indirect pour la communauté par unité de valeur 
ajoutée  (€/€) 
Nombre de plaintes par unité de valeur ajoutée (/€) 
Nombre d’actions légales par unité de valeur ajoutée (/€) 
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Tableau 1.3. Critères environnementaux recommandés par l’IChemE 
E
a
u
 
Ecotoxicité par rapport à la vie aquatique  
(métaux) (en équivalent Tonne cuivre) 
Ecotoxicité par rapport à la vie aquatique  
 (autres substances) 
(en équivalent Tonne formaldéhyde) 
Eutrophisation (en équivalent Tonne PO4
3-
) 
Acidification aquatique 
(en équivalent Tonne H
+
 libéré) 
Demande aquatique en oxygène  
(en équivalent Tonne oxygène) 
E
m
is
si
o
n
s,
 e
ff
lu
e
n
ts
 e
t 
re
je
ts
 
A
ir
 
Acidification atmosphérique 
(en équivalent Tonne  SO2) 
Effet cancérigène 
(en équivalent Benzène)  
Epuisement couche Ozone 
(en équivalent Tonne  CFC-11) 
Réchauffement climatique 
(en équivalent Tonne  CO2) 
Pollution photochimique 
(en équivalent Tonne  C2H4) 
E
n
e
rg
ie
 
Utilisation énergie primaire totale nette = entrée –sortie 
(GJ/an) 
% Energie primaire totale nette à partir de sources 
renouvelables  
Energie primaire totale (kJ/par  kg de produit) 
Energie primaire totale par unité de valeur ajoutée 
(kJ/€) 
M
a
ti
è
re
 
Quantité totale de matières premières utilisées (par kg de 
produit, kg/kg) 
Quantité totale de matières premières utilisées (par unité 
de valeur ajoutée kg/€) 
Fraction de matières premières recyclées dans l’usine 
(kg/kg) 
Fraction de matières premières recyclées par les 
consommateurs (kg/kg) 
Matières premières dangereuses (par kg de produit, 
kg/kg)  
E
a
u
 
 
Consommation nette d’eau utilisée   
(par kg de produit, kg/kg) 
Consommation nette d’eau  utilisée  
(par unité de valeur ajoutée, kg/€) 
C
ri
tè
re
s 
e
n
v
ir
o
n
n
e
m
e
n
ta
u
x
 
 
U
ti
li
sa
ti
o
n
 d
e
s 
re
ss
o
u
rc
e
s 
S
o
l  Utilisation du sol (m
2
) 
Déchets (Tonnes de déchets) 
 
Chapitre 1 – Position du problème et analyse bibliographique 
 21 
Tableau 1.4. Critères économiques recommandés par l’IChemE 
B
é
n
é
fi
ce
, 
v
a
le
u
r,
 i
m
p
ô
t Valeur ajoutée (€/an)  
Valeur ajoutée par unité de valeur des ventes (€/€) 
Valeur ajoutée par employé direct (€/an) 
Marge brute par employé direct (€/an) 
Retour par rapport au capital moyen utilisé (%/an) 
Impôts payés, en pourcentage du bénéfice net avant impôt (%) 
C
ri
tè
re
s 
é
co
n
o
m
iq
u
e
s 
 
In
v
e
st
is
se
m
e
n
t 
Pourcentage d’augmentation (diminution) du capital utilisé 
(%/an) 
Dépenses R&D % des ventes (%) 
Employés avec une qualification post bac (%) 
Nouvelles embauches/nombre d’employés directs (%/an) 
Dépense de formation en pourcentage des dépenses salariales 
(%) 
Ratio embauches indirectes/nombre d’employés directs 
Dons en pourcentage du bénéfice net avant impôt (%) 
 
1.3.3 Utilisation de métriques de développement durable 
Les métriques de développement durable peuvent être utilisées à différents niveaux dans le 
processus d’aide à la décision : 
- lors de l’évaluation des alternatives techniques (variété de matières premières, options 
d’améliorations des procédés,….) ou financières (variété de fournisseurs,…), 
- pendant les comparaisons d’unités industrielles, 
- pour identifier les impacts des unités industrielles, 
- à des fins de communication avec les parties prenantes. 
On constate qu’elles deviennent de plus en plus complexes à la fois par leur contenu mais 
aussi, par leur méthodologie [TAN 06]. Le choix des indicateurs appropriés dépend des 
spécificités du secteur industriel concerné, voire des types de produits. Selon [LAP 04], les 
indicateurs devraient refléter les sous-produits, rejets et émissions caractéristiques du procédé 
ou du produit mais aussi des ressources nécessaires pour fournir un service. Il est donc 
difficile de donner une liste universelle d’indicateurs. Il paraît plus judicieux d’analyser et 
d’expliquer les choix d’indicateurs dans un nombre de situations typiques. 
Il existe encore peu d’outils de gestion et de métrique de développement durable : on peut 
mentionner le logiciel BRIDGESworks
TM
 Metrics [TAN 04]. Il est clair que de tels outils 
contribueront à faciliter la prise en compte des critères de développement durable, surtout s’ils 
sont intégrés au système global de gestion de l’information de l’entreprise. Ainsi, une telle 
démarche encouragera le concept de cycle de vie tout au long du cycle de vie du produit. 
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1.4 Indice d’impact environnemental potentiel (« Waste 
Reduction algorithm ») 
Compte tenu de la difficulté à renseigner l’ensemble des informations requises par le calcul 
des indicateurs d’une métrique, au stade de la conception préliminaire d’un procédé, un 
certain nombre de travaux se sont orientés vers le développement d’un bilan environnemental. 
Une méthode, très citée dans la littérature dédiée et identifiée par le terme d’Algorithme de 
Réduction des Rejets (plus connue, sous son acronyme anglo-saxon WAR, WAste Reduction 
algorithm), est basée sur le concept de bilan environnemental, analogue aux bilans de matière 
et d’énergie. Elle fut présentée dans la littérature pour la première fois en 1994 par Hilaly and 
Sikdar [HIL 94]. Il ne s’agit pas d’un outil d’analyse du cycle de vie, car l’approche est 
essentiellement basée sur le procédé et la génération d’utilités associées au sein du cycle de 
vie du produit et n’intègre pas les autres phases : acquisition des matières premières, 
distribution, utilisation et recyclage du produit. [YOU 99] définissent sur la Figure 1.3. les 
frontières du système dans la méthodologie WAR. Cette méthode est utilisée en phase de 
conception d’un procédé et utilise les informations du procédé (débits et fractions massiques) 
ainsi que des données toxicologiques pour calculer l’impact environnemental du procédé. Elle 
nécessite le recours à un logiciel de flowsheeting. Cette méthode américaine a été développée 
au sein de l’EPA (Environmental Protection Agency, National Risk Management Research 
Laboratory) pour prendre en compte l’aspect environnemental dès la phase de conception du 
procédé. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 1.3. Frontière du système dans la méthodologie WAR dans l’ACV du produit 
Procédé de 
fabrication du 
produit
Distribution du 
Produit
Utilisation du 
produit
Acquisition de 
matières premières
Recyclage Elimination du produit
WAR
Algorithm
Environnement
Cycle de vie du produit
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1.4.1 Théorie de l’impact environnemental potentiel (IEP) 
Dans la méthode WAR, les impacts environnementaux s’expriment à l’aide de l’IEP (Impact 
Environnemental Potentiel) qui résulte d’un bilan environnemental. Ce type de bilan doit 
s’effectuer lors de la phase de conception d’un procédé au même titre que les bilans de 
matière et d’énergie. Les IEP sont des grandeurs sans dimension qui permettent de calculer 
l’impact environnemental. Le résultat du bilan de l’IEP est le calcul d’un indice d’impact (I) 
qui fournit une mesure quantitative de l’impact du rejet d’un procédé. L’objectif de la 
méthodologie consiste à minimiser l’IEP pour un procédé au lieu de minimiser la quantité de 
rejets générés par le procédé. Les points clés de la méthode ([CAB 99]) sont brièvement 
rappelés ci-après. Le système étendu intègre l’unité de production d’énergie nécessaire au 
fonctionnement du procédé. La Figure 1.4 montre les frontières de l’algorithme WAR ainsi 
que la prise en compte de l’aspect énergétique du procédé. Ainsi, la détermination des IEP se 
fait comme suit : 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 1.4. Prise en compte de l’énergie dans l’algorithme WAR (d’après [YOU 00]) 
 
En régime permanent,  
PC
inI +
PE
inI -
PC
outI -
PE
outI -
PC
PEnI -
PE
PEnI +
t
GenI = 0       (1.2) 
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où PCinI et 
PC
outI sont respectivement les taux d’entrée et de sortie de l’IEP pour le procédé 
chimique ; PEinI et 
PE
outI  sont respectivement les taux d’entrée et de sortie de l’IEP pour le 
procédé de production d’énergie. PCPEnI  et 
PE
PEnI  sont respectivement les sorties de l’IEP 
associés aux pertes énergétiques du procédé chimique et du procédé de production d’énergie. 
t
GenI  est le taux de génération de l’impact à l’intérieur du système. Pour des procédés 
chimiques, tGenI  représente la création et la consommation de l’impact par les réactions 
chimiques à l’intérieur du procédé.   
Il est considéré par [YOU 99] que les émissions fugitives sont négligeables par rapport à 
celles relatives aux quantités d’énergie consommée et produite par le procédé ( PCPEnI et 
PE
PEnI  
sont négligés). De plus, l’impact des courants entrant dans le procédé de production d’énergie 
PE
inI  est négligé. 
 
L’équation (1.2) se simplifie pour donner : 
 
PC
inI  - 
PC
outI  - 
PE
outI  + 
t
GenI = 0         (1.3) 
Ce bilan peut se mettre sous la forme : 
 
)(t
inI  - 
)(t
outI  + 
)(t
GenI = 0          (1.4) 
)(t
inI  est défini comme l’impact environnemental potentiel total qui réside dans les entrées de 
matière du procédé incluant l’élaboration du produit et le procédé de génération d’énergie, 
estimé uniquement par les impacts entrant dans le procédé chimique PCinI . 
)(t
outI  est défini comme l’impact environnemental potentiel total qui réside dans les sorties  de 
matière du procédé incluant l’élaboration du produit et le procédé de génération d’énergie, 
estimé par les impacts sortant à la fois du procédé chimique PCoutI et de l’unité de production 
d’énergie PEoutI  . 
L’indice d’impact environnemental potentiel entrant )(tinI peut être approximé de la façon 
suivante : 
...
..
,
..
)(
,
)( +== ∑ ∑ ∑∑ ski
EnvCat
i
Courants
j
Comps
k
kjinji
EnvCat
i
t
inii
t
in xMII ψαα        (1.5) 
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iα  désigne un facteur de pondération affecté à la catégorie d’impact environnemental 
potentiel (IEP) i, )(,
t
iniI  désigne l’indice entrant IEP pour la catégorie i, injM ,  est le débit 
massique du courant j (soit entrant, soit sortant), kjx  désigne la fraction massique du 
composant k dans le courant j, et skiψ  représente la valeur normalisée de l’impact 
environnemental d’un composant pour l’une des catégories d’impacts i identifiée.  
Notons que les facteurs de pondération iα  sont utilisés pour combiner les catégories d’impact 
en un seul indice et représentent l’importance relative que le concepteur attribue à une 
catégorie d’impact. La majeure partie des études recensées dans la bibliographie attribuent des 
valeurs équivalentes aux facteurs de pondération.  
Un raisonnement similaire est appliqué pour déterminer un indice d’impact environnemental 
potentiel sortant : 
 
...
..
,
..
)(
,
)( +== ∑ ∑ ∑∑ ski
EnvCat
i
Courants
j
Comps
k
kjoutji
EnvCat
i
t
outii
t
out xMII ψαα      (1.6) 
 
In fine, deux types d’indice environnemental sont utilisés pour évaluer le caractère 
environnemental d’un procédé : un indice sur une base horaire IEP/h et une autre sur une base 
de production IEP/kg de produit, soit : 
 
∑
=
produits
p
p
t
outt
out
P
I
I
)(
)(ˆ
          (1.7) 
Dans cette expression, )(ˆ toutI  représente l’indice IEP sortant, exprimé en IEP/kg de produit, pP  
désignant le débit massique du courant p. 
Une transformation similaire est effectuée pour convertir l’indice de génération d’impact 
environnemental en terme d’IEP/kg. 
∑
=
produits
p
p
)t(
gen)t(
Gen
P
I
Iˆ
          (1.8) 
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L’objectif de l’algorithme WAR consiste à fournir un moyen de comparaison de potentiel 
d’impact environnemental entre des alternatives de conception d’un procédé : plus l’indice est 
faible, plus le procédé est respectueux de l’environnement. 
1.4.2 Facteur d’impacts environnementaux : catégories et calculs 
 Les impacts environnementaux sont regroupés en huit catégories: potentiel de réchauffement 
climatique, potentiel d’acidification, potentiel d’épuisement de la couche d’ozone, oxydation 
photochimique ou potentiel de formation de « smog », potentiels de toxicité humaine par 
ingestion et par inhalation, potentiels de toxicité aquatique et terrestre. Une brève description 
de ces impacts est décrite ci-après, et illustrée sur la figure 1.5. La classification de ces 
catégories d’impacts est basée sur une étude de [HEI 92]. Ces catégories ont été proposées 
pour faire ressortir les indicateurs les plus représentatifs par rapport à la conception d’un 
procédé. Ces indicateurs peuvent se regrouper en trois domaines, atmosphérique global, 
atmosphérique régional et toxicologique local (voir Tableau 1.5 où des acronymes anglo-
saxons sont utilisés). Le Potentiel de Réchauffement Global, en anglais Global Warming 
Potential (GWP) est un indice qui compare la contribution d'un gaz à effet de serre au 
réchauffement climatique par rapport à celle du dioxyde de carbone (CO2), sur une période 
donnée.  
 
Tableau 1.5. Catégories d’impacts environnementaux utilisés dans l’algorithme WAR 
Impact sur l’homme 
- Potentiel de toxicité 
humaine par ingestion (HTPI) 
- Potentiel de toxicité 
humaine par inhalation ou 
exposition cutanée (HTPE)  Toxicologique local 
Ecologique 
- Potentiel de toxicité 
aquatique (ATP)  
- Potentiel de toxicité 
terrestre (TTP) 
Impact atmosphérique global 
- Potentiel de Réchauffement Global 
(GWP) 
- Potentiel d’Epuisement de la couche d’Ozone 
(ODP) 
Impact atmosphérique régional 
- Potentiel d’Acidification (AP) 
- Potentiel d’oxydation photochimique ou potentiel 
de formation de « smog » (PCOP)  
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Le dioxyde de carbone (CO2) étant le composé chimique de référence, son GWP est égal à 1. 
Le GWP prend en compte la mesure du forçage radiatif (quantité d'infrarouge qu'une 
substance peut absorber, ai en Wm
-2
) induit par une molécule de concentration Ci dans 
l’atmosphère en ppm). On procède alors à l’intégration du forçage radiatif sur une période 
donnée, généralement 100 ans. 
dtCa
dtCa
GWP
CO
n
CO
i
n
i
i
220
0
∫
∫
=      (1.9) 
Figure 1.5. Schématisation des principaux impacts environnementaux 
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....      ...    + →+ +HX α    (1.10) 
X désigne la substance chimique qui initie l’acidification et le coefficient stœchiométrique 
molaire α représente le rapport du nombre de moles d’ions H+ par mole de X. L’acidification 
est généralement exprimée sur une base massique (ηi, H+ /kg) : 
i
i
i
M
αη =    (1.11) 
Dans cette expression, Mi désigne la masse moléculaire de X (kg i/mole i). Comme 
précédemment, un composé de référence, SO2, est utilisé pour exprimer le potentiel 
d’acidification :  
2SO
i
iAP η
η
=    (1.12) 
Le Potentiel d’épuisement de la couche d’ozone (Ozone Depletion Potential ODP) dans la 
stratosphère est basé sur le calcul de la variation dans le temps et l’espace de la concentration 
en O3 (δ[O3]) due à l’émission d’un gaz spécifique par rapport à la même quantité relative à 
un composé de référence le trichlorofluorométhane (CFC-11, CCl3F). 
L’oxydation photochimique ou potentiel de formation de « smog » (PhotoChemical Oxidation 
Potential PCOP) quantifie la contribution au phénomène de « smog » (oxydation 
photochimique de certains gaz qui produit de l’ozone). Il s’exprime en équivalent éthylène 
C2H4. Ces quatre indicateurs (GWP, AP, ODP, PCOP) relèvent du domaine atmosphérique 
global ou régional. Le potentiel de toxicité humaine par ingestion (Human Toxicity Potential 
by Ingestion, HTPI), le potentiel de toxicité humaine par inhalation ou exposition cutanée 
(Human Toxicity Potential by either inhalation or dermal Exposure, HTPE), le potentiel de 
toxicité aquatique (Aquatic Toxicity Potential, ATP) et le potentiel de toxicité terrestre 
(Terrestrial Toxicity Potential, TTP) sont relatifs au domaine toxicologique local. En première 
approximation, la dose létale 50 ou DL50 (LD50 en anglais pour Lethal Dose 50) ou CL50 
(concentration létale 50) est utilisée pour estimer le HTPI. Cet indicateur mesure la dose de 
substance causant la mort de 50 % d'une population animale donnée (souvent des souris ou 
des rats) dans des conditions d'expérimentation précises. Le potentiel de toxicité terrestre 
(TTP) est estimé de la même manière que le HTPI en utilisant la même base de données du 
DL50 pour le rat. 
Chapitre 1 – Position du problème et analyse bibliographique 
 29 
L’ATP est estimé à partir de l’étude des effets sur  le poisson « tête de boule » (Pimephales 
promelas). Les données sont traduites sous la forme d’une concentration qui provoque la mort 
(CL50) pour 50 % des organismes exposés à une substance pendant une durée limitée et 
déterminée. Pour estimer le potentiel de toxicité humaine par inhalation ou exposition cutanée 
(HTPE), les moyennes pondérées dans le temps (TWA) des valeurs limites d'exposition 
conseillées (VLE) ont été utilisées. Ces valeurs proviennent essentiellement de l'OSHA, 
ACGIH et du NIOSH. Cette méthode pour l’estimation du HTPE doit être considérée comme 
une approximation de premier ordre, car des recherches sont actuellement menées pour 
obtenir une meilleure et plus pertinente méthode d’évaluation de ce potentiel de toxicité 
humaine. Toutefois, pour le moment, les valeurs de DL50 seront utilisées dans le but 
d’obtenir une comparaison entre les toxicités relatives humaines et terrestres. 
L’algorithme WAR a été utilisé sur de nombreux procédés et la démarche d’application est 
bien illustrée sur des cas tests de procédés (on peut se reporter par exemple aux travaux de 
[HIL 96], [DIW 02] sur des procédés de production de pénicilline ou de production de 
benzène par hydrodésalkylation du toluène) 
 
1.5 Indice SPI «Sustainable Process Index» 
Une autre approche pour analyser le caractère durable d’un procédé, est basée sur le calcul 
d’un indicateur agrégé proposé par Krotscheck et Narodoslawsky [KRO 96], l’indice SPI « 
Sustainable Process Index », traduction du concept d’empreinte écologique pour un procédé, 
qui mesure l’impact environnemental total d’activités humaines diverses. Le calcul du SPI est 
basé sur les bilans de masse et d’énergie du procédé. La figure 1.6 montre les frontières de la 
méthode SPI selon [NAR 95]. Il est indépendant des normes légales qui peuvent varier dans le 
temps ; ce qui le rend particulièrement attractif. L’objectif du SPI est de comparer les flux de 
matière et d’énergie induits par l’activité humaine aux flux de matière naturels, à une échelle 
tant globale que locale. Dans cette approche, la planète est considérée comme un système 
thermodynamiquement ouvert ; c’est-à-dire ouvert aux flux de radiations solaires vers sa 
surface et qui réémet de l’énergie dans l’univers. Les radiations solaires sont les seules forces 
motrices naturelles pour tous les processus de l’environnement et ceux issus de l’activité 
humaine. 
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Figure 1.6. Frontières de la méthode SPI selon [NAR 95] 
Elles constituent un flux limité, bien que disponible indéfiniment, et reçu par la surface de la 
planète. Cela signifie que tous les procédés naturels ou induits par l’activité humaine 
nécessitent une certaine fraction de ce flux limité et requièrent une certaine surface. En 
d’autres termes, les procédés technologiques sont en compétition les uns avec les autres et 
avec les procédés naturels pour cette surface, qui est une ressource limitée. L’activité humaine 
exerce des impacts sur l’environnement de différentes façons. Tout procédé considéré au sein 
d’une analyse « du berceau à la tombe » nécessite des matières premières, de l’énergie, des 
installations, emploie du personnel et rejette des déchets ou des émissions dans 
l’environnement. La superficie totale pour intégrer de façon durable un procédé spécifique 
dans l'écosphère est alors donnée par : 
Atot = AMP+AE+AI+AS+AD     [m
2
]        (1.13) 
Où AMP représente la surface pour l’extraction des matières premières; AE la surface relative à 
la ressource en énergie, AI l’aire relative aux installations, AS la surface pour prendre en 
compte le personnel et AD la surface pour dissiper tous les déchets et émissions.  
Les procédés produisent des services ou des biens. L’impact par unité de bien ou de service 
est représenté par une aire spécifique atot . 
P
tot
tot
N
A
a =           (1.14) 
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Où NP spécifie le nombre de biens ou de services produits par le procédé, e.g. la quantité de 
kWh produite par un système énergétique spécifique. La période de référence est 
généralement une année. Finalement, on peut relier cette aire spécifique pour la production 
d’un certain bien ou service à l’aire statistiquement disponible par personne pour fournir les 
biens ou services de façon durable. Ce rapport définit l’indice SPI : 
in
tot
a
a
SPI =          (1.15) 
Où ain est la surface disponible relative à la fourniture annuelle de biens et d’énergie par 
personne. Elle est généralement estimée en divisant l’aire totale d’une région par le nombre 
annuel de ses habitants. En pratique, le SPI  signifie quelle fraction de l’aire théoriquement 
disponible par personne pour garantir sa subsistance dans des conditions durables est utilisée 
pour la production ou le service en question. En effet, plus le SPI (ou atot) est faible, plus 
l’impact sur l’écosphère est aussi faible pour fournir le bien ou le service. 
Un point clé de l’évaluation du SPI est de pouvoir spécifier et comparer les différents impacts 
d’une technologie. Une description détaillée du calcul et de l’application du SPI font l’objet 
des travaux de [NAR 95] et [KRO 96]. Les auteurs proposent des corrélations pour déterminer 
les différentes aires [NAR 06]. Un exemple  d’étude intéressant de cet indicateur est proposé 
par [STE 99] pour le cas d’un bioprocédé (production de pénicilline). Pour fournir une 
analyse plus complète de l’interaction des charges environnementales et des coûts financiers, 
une carte stratégique de performance environnementale a été proposée, basée sur la 
combinaison de différentes empreintes [DEB 09] : empreinte carbone ([HUI 08] [WIE 07]), 
empreinte eau [HOE 02], empreinte énergie (renouvelables, non-renouvelables) [STO 03], 
empreinte due aux émissions (air, eau, sol) [SAN 07]. 
1.6 Une base thermodynamique pour une métrique de 
développement durable : l’exergie 
Une autre voie pour définir un indicateur de développement durable consiste à utiliser 
l’exergie. Une présentation de l’ensemble des concepts est proposée dans une synthèse en 
deux parties [GON 01a], [GON 01b]. La comptabilité exergétique [DEW 08] permet de 
quantifier globalement les ressources consommées et les émissions dans l’environnement 
dans la mesure où il s’agit d’une grandeur physique qui peut intégrer les transferts de matière 
et d’énergie. 
L’analyse exergétique est basée sur l’association du premier principe (conservation de 
l’énergie) et du second principe (création d’entropie, prise en compte des irréversibilités et de 
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la dégradation de l’énergie) de la thermodynamique ([AHE 80], [BEJ 96]). En raison de la 
génération d’entropie, l’énergie disponible dans les produits sortants (exergie des produits 
sortants) est inférieure à celle disponible dans les ressources. Cette dégradation de la qualité, 
quantifiable par la destruction d’exergie, intervient dans les procédés physico-chimiques, 
qu’ils interviennent dans l’écosystème naturel (production de biomasse par exemple) ou dans 
l’écosystème industriel (production, consommation …). 
Des systèmes d’aide à la décision et des techniques basées sur la combinaison des concepts 
exergétiques et d’analyse économique ont été également développés, aboutissant à une 
estimation exergétique [ADA 11]. L’analyse exergétique a été appliquée à une variété de 
procédés de conversion d’énergie et de procédés chimiques, comparant notamment diverses 
filières énergétiques ([DEW 05], [DEW 06]. Elle s’avère particulièrement intéressante pour 
des systèmes de cogénération, car elle place sur un même plan énergétique les diverses 
sources d’énergie mises en jeu ([GOM 09], [KAN 09] par exemple). 
 
1.7 Indicateurs issus d’une Analyse du Cycle de Vie 
L’analyse de cycle de vie (ACV) est un outil de gestion environnemental qui permet 
l’identification et la quantification des impacts environnementaux d’un produit, d’un procédé 
ou d’une activité du « berceau à la tombe », soit de l’extraction des matières premières jusqu'à 
leur traitement en fin de vie (mise en décharge, incinération, recyclage ….). [GUI 10] propose 
une excellente synthèse de l’utilisation de l’ACV et de ses perspectives d’évolution. 
1.7.1 Principales méthodes de catégories d’impact 
Différentes méthodes existent pour traduire les résultats d’inventaire en indicateurs d’impact 
environnemental à différents niveaux. On distingue généralement deux grandes catégories en 
fonction de leur positionnement sur le continuum de la chaîne des causes à effets (quelques 
exemples sont illustrés sur la Figure 1.7). D’une part, les méthodes dites «orientées problème» 
(mid-point), et d’autre part, les méthodes dites «orientées dommage» (end-point).  
 
1.7.1.1 Méthodes dites « orientées problème » 
Les plus reconnues et utilisées aujourd’hui, permettent de caractériser les flux inventoriés en 
indicateurs d’impacts potentiels (ou indicateurs « mid-point »), de l’ordre d’une dizaine. Elles 
modélisent l’impact relativement proche du flux environnemental et ne concernent donc 
qu’une partie du mécanisme environnemental. Leur avantage est de limiter l’incertitude. 
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Parmi les méthodes mid-point : on peut citer la méthode CML baseline 2001 de l’Université 
de Leiden aux Pays-Bas ([HEI 92] pour laquelle il existe un large consensus, ou encore la 
méthode EDIP 97 ou 2003 [HAU 98]). Cette approche, particulièrement utilisée en 
Scandinavie, modélise des impacts correspondant à des effets d’ordre supérieur. Elle permet 
de mieux communiquer, mais elle est plus incertaine du fait des nombreuses hypothèses 
qu’elle implique. Les catégories d’impact communément prises en compte dans les méthodes 
mid-point impliquent généralement le réchauffement climatique, l’appauvrissement de la 
couche d’ozone, la formation d’ozone troposphérique, l’acidification, l’eutrophisation, la 
toxicité, l’écotoxicité, l’épuisement des ressources, l’occupation des sols. 
1.7.1.2 Méthodes dites « orientées dommage » 
Ces méthodes modélisent les impacts à un stade relativement avancé du mécanisme 
environnemental, c’est-à-dire qui agissent directement en tant que dommages sur la santé 
humaine, les écosystèmes et les ressources. Ces indicateurs présentent plus de pertinence en 
matière de communication et sont donc plus facilement utilisables, mais leur modélisation est 
plus incertaine du fait de la complexité du mécanisme et des difficultés à le modéliser 
entièrement. Les méthodes typiques sont les méthodes EPS [STEE 99] et Eco-Indicator 99 
[GOE 99]. Les catégories de dommages concernent la santé humaine, l’environnement naturel 
biotique et abiotique, les ressources naturelles biotiques et abiotiques, l’environnement 
anthropique. 
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Figure 1.7. Quelques exemples de chaînes de causes à effets 
 
1.7.1.3 Méthodes dites «orientées problème» et «orientées dommage» 
Quelques méthodes modélisent les impacts à la fois aux niveaux mid-point et end-point 
(méthode Impact 2002+ [JOL 02]). 
 
1.7.2 Vers une Analyse Durable du Cycle de Vie 
Dans un article de synthèse sur le passé, le présent et le futur de l’ACV [GUI 10], il est 
rappelé que le développement de l’ACV a connu différentes phases qui ont finalement inscrit 
la méthode en tant qu’outil décisionnel de gestion environnementale pour une conception de 
produits, procédés et systèmes durables : 
- Passé de l’ACV (1970-2000) : on distingue clairement deux périodes. Tout d’abord, la 
période (1970-90) avec deux décades de conception de la méthode souffrant d’approches, de 
terminologies ; voire de résultats souvent divergents, faisant apparaître un manque de 
discussions scientifiques et de plateformes d’échanges autour de la méthode. Cette période a 
été suivie d’une décade de standardisation avec un essor de l’activité scientifique et une 
coordination des activités (travaux de la SETAC, définition des activités de standardisation 
(notamment ISO 14040 Management environnemental - Analyse du cycle de vie - Principes et 
cadre). 
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- Présent de l’ACV (2000-2010) : cette période se caractérise comme la décade d’élaboration 
de la méthode. 
- Futur de l’ACV : Toutefois, la méthode ACV, comme cela a été explicitement mentionné, 
ne s’intéresse qu’à la composante environnementale du cycle de vie. L’enjeu actuel se situe 
clairement au niveau de l’extension de la méthodologie aux autres composantes du 
développement durable (LCSA, Life Cycle Sustainable Analysis). 
 
1.8 Synthèse et orientation des travaux 
Ce chapitre a présenté une revue des différents indicateurs et métriques recommandés lors de 
la conception ou de la phase d’évaluation de procédés et de systèmes durables. Il met en 
évidence une abondante littérature dans le domaine et des voies différentes pour définir des 
indicateurs ou métriques, avec des niveaux différents d’appréciation du caractère durable : 
l’utilisation d’une métrique (AIChE, IChemE), d’un impact environnemental potentiel, d’un 
indicateur de type SPI, le recours à une approche énergétique ou une approche de type analyse 
de cycle de vie, etc. sont expliqués. 
La conception de procédés et systèmes durables met en jeu des domaines ou des méthodes 
extrêmement variés, touche aux produits et aux procédés et implique une démarche 
complètement nouvelle de la part de l'ingénieur procédés. 
Jusqu’à présent, les travaux développés ont surtout porté sur la prise en compte simultanée de 
considérations environnementales et économiques. Les facteurs sociaux sont indirectement 
traités à travers les impacts sur la santé humaine, la sécurité du procédé et la réduction dans 
les émissions de rejets toxiques. Cela reflète la difficulté de quantification des indicateurs 
sociaux et leur liaison avec la partie opérationnelle du procédé. 
Dans ce contexte général, il paraît évident que l’approche systémique du génie des procédés 
qui base sa méthodologie sur une vision holistique combinant modélisation, simulation et 
optimisation, intégrant et unifiant les concepts du génie des procédés doit jouer un rôle 
important. Cela amènera nécessairement à revisiter les méthodes de conception, 
d’exploitation de procédés pour les rendre plus robustes et durables, mais également pour 
proposer des méthodologies innovantes intégrant produits, procédés et systèmes, obéissant 
dès l’origine, aux principes du développement durable.  
Une tendance remarquée dans la littérature concerne le nécessaire couplage entre les 
simulateurs de procédés, des outils de quantification des impacts environnementaux (de type 
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analyse de cycle de vie) et des méthodes d'optimisation dans la conception afin d'aboutir à une 
solution globalement acceptable.  
Toutefois, on peut noter que si la méthodologie WAR a largement été utilisée, on peut 
toutefois objecter que le concept d’indice environnemental potentiel, grandeur 
adimensionnelle pour calculer l’impact environnemental d’un procédé, ne donne pas une 
mesure quantitative des différents impacts. Néanmoins, les facteurs d’impacts qu’elle met en 
jeu semblent représentatifs d’un grand nombre de procédés et se retrouvent dans les métriques 
de l’AIChE, de l’IChemE et dans un grand nombre de méthodes de caractérisation de l’impact 
implantés dans des analyses de cycle de vie. L’approche de type « SPI » relativement peu 
utilisée souffre d’un manque de données dans le calcul des différents paramètres qu’elle 
implique. L’approche exergétique s’avère particulièrement intéressante pour des systèmes de 
cogénération, car elle place sur un même plan énergétique les diverses sources d’énergie 
mises en jeu : elle avait été retenue dans le cadre de précédents travaux sur la cogénération 
hydrogène-électricité [GOM 09] à partir d’un réacteur nucléaire de type VHTR.  
L’étude proposée ici a pour objectif de proposer une démarche d’éco-conception de procédés 
lors de la phase de conception préliminaire. Elle n’a pas l’ambition de traiter la phase 
d’optimisation structurelle d’un procédé, mais s’intéresse à la phase de synthèse optimale 
dans laquelle les choix topologiques de procédés ont été figés. Il s’agit ici de déterminer les 
conditions opératoires optimales en prenant en compte non seulement des critères 
économiques classiques, mais également différents critères environnementaux. Une attention 
particulière sera donc apportée à l’évaluation environnementale d’un procédé et des impacts 
directs ou indirects qu’il peut générer à travers l’énergie mise en œuvre. Un élément central 
de l’analyse concernera donc la modélisation des interconnexions des procédés impliqués. Cet 
aspect nécessitera un élargissement des frontières classiques du champ de l’étude, puisque le 
système considéré doit prendre en compte le procédé lui-même et la contribution énergétique 
de la centrale de production d’utilités au procédé étudié. Sur ce point, ce travail a fait l’objet 
d’une collaboration avec la Société ProSim SA à travers l’utilisation de son logiciel Ariane
TM
, 
dédié à la simulation des systèmes de production d’utilités. Du fait des multiples 
considérations, notamment environnementales qui peuvent présenter un caractère antagoniste, 
l'optimisation de type multiobjectif ainsi que des méthodes sur l’analyse d’aide à la décision 
constituent un champ d’exploration intéressant qui seront développées dans ce manuscrit.  La 
démarche d’analyse de cycle de vie stricto sensu sera difficile à appliquer ici dans la mesure 
où les produits chimiques élaborés sont généralement des produits intermédiaires et ne 
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concernent donc pas l’usage final, néanmoins certains concepts et critères semblent 
intéressants à appliquer. 
 
1.9 Organisation du manuscrit 
L’organisation du manuscrit  trouve son articulation autour des éléments de la figure 1.8 qui 
seront déclinés sous une version  adaptée au propos de chaque chapitre. :  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 1.8. Axes forts de la méthodologie d’éco-conception 
 
Ce premier chapitre a été focalisé sur la présentation du contexte général d’éco-conception en 
Génie des Procédés et des métriques usuelles.  
Le chapitre 2 discute et présente les méthodes, outils et concepts qui seront spécifiquement 
utilisés et intégrés dans le cadre de ce travail.  
Le chapitre 3  est dédié à l’optimisation multiobjectif et l’aide à la décision multicritère : deux 
exemples,  le procédé dit de « Williams et Otto » et l’étude d’un turbocompresseur à gaz 
illustrent la démarche. 
Un axe fort de cette étude, présenté dans le chapitre 4, concerne la modélisation du couplage 
entre un simulateur de procédés et le logiciel de production d’utilités Ariane
TM
. L’exemple 
retenu pour illustrer la démarche est l’exemple de référence du procédé d’hydrodésalkylation 
du toluène (procédé connu sous l’acronyme HDA) [DOU 88].  
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Le chapitre 5 propose la démarche d’analyse, de traitement et d’interprétation de l’approche 
d’éco-conception à travers le procédé HDA en ciblant sur l’optimisation multiobjectif et 
l’analyse multicritère.  
Enfin, nous concluons et dégageons les perspectives de ce travail. 
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Nomenclature et symboles 
Abréviations 
AP :  Potentiel d’acidification en t éq. SO2/an (Acidification Potential). 
CA :   Coût annuel en $/an. 
COM :  Modèle de programmation orienté objet (Component Object Model). 
DA :   Analyse de décision (Decision Analysis). 
DALY :  Année éq. de vie perdue (Disability Adjusted Life Years) 
EP :  Potentiel d’eutrophication en t éq. PO4
3-/an (Eutrophication Potential) 
FUCA : Faire Un Choix Adéquat 
GWP :  Réchauffement global potentiel en t éq. CO2/ an (Global Warming Potential) 
MCDM Méthode d’aide à la décision multicritère (Multi Criteria Decision Making) 
MINLP :  Programmation mixte non linéaire (Mixed Integer NonLinear Programming) 
MGA :  Algorithme génétique multiobjectif (Multiobjective Genetic Algorithm) 
NLP :   Programmation non linéaire (NonLinear Programming) 
NPGA :  Algorithme génétique à niche (Niched Pareto Genetic Algorithm) 
NSGA :  Algorithme génétique non trié (Non Sorted Genetic Algorithm) 
POCP : Potentiel d’oxydation photochimique en t éq. C2H4/ an  
  (PhotoChemical Oxidation Potential) 
SBX :  Opérateur de croissement binaire (Simulated Binary Crossover) 
SPEA :  Algorithme évolutionnaire robuste au sens de Pareto (Strength Pareto  
  Evolutionary Algorithm) 
TOPSIS : Technique for Order Preference by Similarity to Ideal Solutions 
VBA :  Visual Basic pour Applications (Visual Basic for Application) 
WAR :  Algorithme pour la réduction des rejets (WAste Reduction algorithm) 
 
Symboles 
FPi,N : Facteur de potentiel d’impact de la substance N relatif au fardeau  
  environnemental i. 
FEi :  Fardeau environnemental i 
MN :  Masse (ou débit massique) de la substance N émise (kg ou kg/h) 
am
•
:   Débit d’air (kg/s) 
gm
•
 :   Débit de gaz du turbocompresseur (kg/s) 
UTim
•
:   Débit de l’utilité i (kg/h, std m3/h, m3/h ou kW) 
RMim
•
:   Débit massique de la matière première i (kg/h) 
P1 et P2 :  Pression en aval et en amont du compresseur d’air (bar) 
P3 e P4 :  Pression en aval et en amont de la turbine à gaz (bar) 
RMiP :   Prix unitaire de la matière première i ($/kg) 
UTiP :   Prix unitaire des utilités i ($/kg, $/std m
3, $/m3 ou $/kWh) 
t éq. :   Tonne équivalent 
T3 :   Température de la chambre de combustion de la turbine à gaz(K) 
CAη  :   Rendement isentropique du compresseur d’air  
TGη  :   Rendement isentropique de la turbine à gaz 
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2.1 Introduction 
Ce chapitre a pour objectif l’élaboration d’un cadre général de conception de procédés éco-
efficaces, basé sur les lignes directrices de la méthodologie de conception respectueuse de 
l’environnement, proposée par Allen et Shonnard, (2002) [ALL 02]. L’une des difficultés 
majeures pour aborder les problèmes de conception de procédés éco-efficaces est liée à la 
considération simultanée d’objectifs indépendants et très souvent en compétition. Dans le 
chapitre précédent, il a été montré que pendant ces dernières années, plusieurs travaux ont été 
consacrés au développement de métriques et d’indicateurs environnementaux. Il existe 
généralement deux voies pour intégrer les perspectives environnementales dans la conception 
de procédés industriels [LI 09]. La plus courante est de traiter le(s) critère(s) environnemental 
(aux) comme une (des) contrainte(s) de l’optimisation économique ou de traiter les critères 
environnementaux comme les principaux objectifs dans la sélection et la conception du 
procédé, tout en tenant compte de la faisabilité économique. Une autre approche consiste à 
formuler le problème multiobjectif en associant des objectifs environnementaux avec d’autres 
critères comme la maximisation du profit, la minimisation du coût opératoire, etc. Cette 
dernière approche retenue dans le cadre de cette étude permet de traduire plus naturellement 
la formulation d’un problème d’ingénierie dans le respect des principes de développement 
durable.  
La modélisation des procédés chimiques est généralement effectuée à l’aide de simulateurs de 
procédés tels que les logiciels de flowsheeting CHEMCAD (http://www.chemcad.com/), 
Aspen Plus (http://www.aspentech.com/), HYSYS (http://www.aspentech.com/hysys/), 
PRO/II (http://iom.invensys.com/EN/Pages/home.aspx), ProSimPlusTM, ArianeTM et 
PlessalaTM (http://www.prosim.net/fr) …. 
La résolution de problèmes multiobjectifs repose, d’une part, sur les méthodes déterministes 
de scalarisation telles que Weighted Sum [KIM 04] ou ε-constraint [MAV 09], et d’autre part, 
sur les procédures stochastiques comme le recuit simulé [KIR 83], les colonies de fourmis 
[DOR 92], les algorithmes génétiques [HOL 75], etc… D’après la bibliographie ([VAN 00], 
[BRA 04], [MAN 07]), les algorithmes génétiques sont très utilisés dans de nombreux 
secteurs de l’ingénierie. En raison de leur parallélisme implicite, ils ont été largement adaptés 
au traitement de l’aspect multicritère. Cet atout a constitué dans le cadre de cette étude une 
motivation particulière pour les utiliser, alliée à une certaine expérience acquise dans l’équipe 
concernant la mise au point des paramètres. Ainsi, comme le montre la figure 2.1, la 
conception d’un procédé éco-efficace intègre le modèle mathématique du procédé industriel 
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et/ou un logiciel de production d’utilités, couplé avec un modèle d’évaluation économique et 
environnemental, le tout inclus dans une boucle d’optimisation multiobjectif. 
Le résultat final d’une optimisation multiobjectif est un ensemble de solutions de compromis 
(solutions non dominées), dit front de Pareto, tel que pour chaque solution, on ne peut 
améliorer un critère sans en dégrader au moins un autre. Afin d’aider les décideurs à faire des 
choix parmi cet ensemble de solutions, des techniques d’aide à la décision multicritère sont 
mises en œuvre. Parmi elles, la méthode TOPSIS (Technique for Order Preference by 
Similarity to Ideal Solution) est très souvent adoptée dans les études récentes. Une autre 
procédure développée au sein de l’équipe de recherche, nommée FUCA (Faire Un Choix 
Adéquat), sera également utilisée dans cette étude. 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 2.1. Cadre général de l’étude couplant simulateur de procédé-optimisation 
multiobjectif-aide à la décision 
 
La méthodologie intégrée d’éco-conception est détaillée dans ce chapitre. En premier sont 
décrites, les procédures de simulation des procédés et leur application à des problèmes d’éco-
conception, ainsi que les outils d’évaluation des critères environnementaux (serveur de 
propriétés thermodynamiques, production d’utilités). Ensuite, les principes de l’optimisation 
multiobjectif sont rappelés et la procédure de résolution retenue est présentée avec les critères 
adoptés (économiques et environnementaux). Enfin, les stratégies d’aide à la décision 
multicritère sont détaillées. Un logiciel d’analyse du cycle de vie qui sera utilisé dans le 
chapitre 5 à des fins de validation des solutions obtenues par optimisation. 
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2.2 Simulateurs de procédés et application au problème 
d’éco-conception 
Le simulateur de procédés est devenu un outil standard pour les ingénieurs de procédés pour 
résoudre les équations de bilans matière et énergie pour l'ensemble des appareils du procédé, 
calculer les caractéristiques (débit, composition, température, pression, propriétés physiques) 
pour tous les fluides qui circulent entre les appareils et fournir les éléments nécessaires au 
dimensionnement des équipements. Il permet de décrire le fonctionnement global d’une 
installation et d’obtenir des informations sur les critères de performance, qu’ils soient 
économiques ou environnementaux etc… Plusieurs logiciels commerciaux sont disponibles 
(Aspen Plus, CHEMCAD, gPROMS, HYSYS, PRO/II, GAMS, ProSimPlus, etc…) et 
utilisés de façon routinière pour concevoir et simuler des procédés industriels. L’avantage 
principal de ces logiciels est d’évaluer facilement des modifications de procédés en un temps 
assez court sans recourir à une expérimentation délicate et coûteuse ou à un test sur pilote. Il 
faut aussi mentionner que pour des problèmes de conception, le recours à la simulation à 
l’échelle de l’unité et des interconnexions du procédé est la seule voie d’approche du 
problème pour le développement du procédé. De tels simulateurs ont aussi été utilisés pour 
des études environnementales. On peut citer plusieurs exemples : 
- Le simulateur Aspen Plus a été couplé à un optimiseur pour la détermination d’une 
superstructure optimale réduisant la génération de rejets et la consommation énergétique 
tout en satisfaisant un critère de rentabilité. La méthodologie a été appliquée à la 
production de chlorure de méthyle.  
- Le simulateur CHEMCAD couplé à l’algorithme WAR a été utilisé par [CAB 99] pour 
comparer les impacts environnementaux induits par des modifications de l’unité de 
production. L’objectif était de réduire l’impact environnemental à travers des recyclages 
de matière dans une unité de méthyléthylcétone et une unité d’ammoniac.  
- Une autre étude [FUD 00] a combiné le simulateur Aspen Plus, des méthodes 
numériques multiobjectif de type NLP et la méthodologie WAR pour réduire l’impact 
environnemental et maximiser la rentabilité. La méthodologie a été illustrée sur le 
procédé de production de benzène par hydrodésalkylation du toluène (procédé HDA).  
- Le simulateur HYSYS a été utilisé avec un module d’optimisation pour évaluer des 
variantes de conception pour un procédé d’anhydride maléique [CHE 04]. Plus 
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récemment, plusieurs choix de conception relatives à un procédé de production de 
biodiesel ont été étudiés en combinant le simulateur Aspen Plus et des outils 
multicritères d’aide à la décision [OTH 10].  
- Une autre approche de conception durable est adoptée par [CAR 09], basée sur le 
simulateur SustainPro, pour identifier, cribler et évaluer des alternatives de conception. 
SustainPro utilise l’information du procédé sous la forme de bilans de matière et 
d’énergie et applique un ensemble d’indicateurs de masse et d’énergie. La méthodologie 
repose sur une méthode de conception inverse, où des valeurs cibles sont affectées aux 
indicateurs et où les variables les plus sensibles vis-à-vis des indicateurs sont identifiées.  
- Il existe des versions libres de logiciels de simulation de procédé, tels que le 
simulateur COCO (http://www.cocosimulator.org). Initialement, ce logiciel modulaire et 
séquentiel a été conçu comme un environnement de test des outils de modélisation 
CAPE-OPEN, qui est un standard permettant l'interopérabilité de composants de 
simulation de procédés. Ce standard définit les interfaces que doivent implémenter les 
composants de simulation offerts par différents fournisseurs logiciels pour pouvoir 
communiquer entre eux. La plupart des environnements commerciaux de simulation 
sont compatibles CAPE-OPEN, le plus souvent dans la déclinaison Microsoft COM1, 
parfois dans la déclinaison CORBA2, et prochainement sous une déclinaison .NET (Voir 
tableau 2.1.). Le logiciel COCO est aujourd’hui un outil de flowsheeting et de 
simulation pédagogique de procédés chimiques. Il est basé sur un environnement 
permettant des ajouts d’opérations unitaires et des modules thermodynamiques. Ce 
logiciel a été adopté par [MAU 08] dans le but de concevoir un module capable 
d’interagir avec tous les logiciels de simulation de procédés supportant la technologie 
CAPE-OPEN. Ainsi, l’algorithme WAR a été modélisé par la création d’un module 
spécifique (COWAR) et inséré dans le logiciel COCO. Cela a permis d’optimiser 
l’impact environnemental de procédés tels que les productions d'anhydride phtalique à 
partir de naphtalène et de l'o-xylène. 
 
 
                                                 
1 « Component Object Model » est une technique de composants logiciel créée par Microsoft et utilisé en 
programmation pour permettre le dialogue entre programmes (majoritairement utilisé sur Microsoft Windows).  
2 CORBA (Common Object Request Broker Architecture), est une architecture logicielle, pour le développement 
de composants et d’Object Request Broker. Ces composants, assemblés afin d’élaborer des applications 
complètes, peuvent être écrits dans des langages de programmation distincts, être exécutés dans des processus 
séparés, voire être déployés sur des machines distinctes. 
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Tableau 2. 1. Quelques logiciels fournissant une interface CAPE OPEN 
Fournisseurs Logiciels Interfaces Technologies 
ApenTech 
www.ApenTech.com 
Aspen Plus 11.1 Thermodynamique, propriétés 
physiques, Opérations unitaires 
COM 
ApenTech 
 
Aspen Properties 
11.1 
Fiches thermodynamiques et 
propriétés physiques 
COM 
Hyprotech 
www.hyprotech.com 
HYSYS.Plant 2.4 Thermodynamique, propriétés 
physiques, Opérations unitaires 
COM 
Hyprotech Distil Thermodynamique, propriétés 
physiques, 
COM 
Process Systems 
Entreprise (PSE) 
www.psenterprise.com 
gPROMS Thermodynamique, propriétés 
physiques, Opérations unitaires 
COM 
 
CORBA 
Process Systems 
Entreprise (PSE) 
 
 Solveurs numériques (linéaires 
algébriques, non linéaires 
algébriques, différentiels 
algébriques 
CORBA 
Process Systems 
Entreprise (PSE) 
gO :CAPE-OPEN gO :CAPE-OPEN ensemble 
d'équations orientées objets (unité) 
COM 
Belsim 
www.belsim.com 
VALI III Thermodynamique et propriétés 
physiques 
COM 
Prosim S.A 
www.prosim.net 
Simulis 
Thermodynamics 
Thermodynamique et propriétés 
physiques 
COM 
Prosim S.A 
 
Ariane 
Plessala 
Modélisation et optimisation de 
systèmes de production d’utilités 
COM 
Infochem 
www.infochemuk.com 
Multiflash 3.1 Thermodynamique et propriétés 
physiques 
COM 
RSI 
www.rsi-france.com 
INDISS Thermodynamique, propriétés 
physiques, Opérations unitaires 
COM 
IFP 
www.ifp.fr 
SPIP Thermodynamique et propriétés 
physiques 
COM 
IFP FIBER Opérations unitaires COM 
DECHEMA 
www.dechema.de 
DETHERM Base de données de propriétés 
physiques 
COM 
 
Les études d’éco-conception nécessitent la connaissance préalable de données telles que les 
propriétés thermodynamiques et physiques des composées chimiques impliqués dans les 
différentes opérations unitaires du procédé.  
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Dans les logiciels commerciaux de flowsheeting et de simulation, généralement des outils 
intégrés permettent d’évaluer aisément le caractère durable des procédés étudiés. Cependant, 
un handicap de ces logiciels est que l’utilisateur ne peut avoir accès aux modules qu’ils 
contiennent pour une quelconque modification. Ainsi, le choix des critères et la méthode 
d’optimisation sont généralement imposés. De plus, il est actuellement très difficile voire 
impossible de trouver des logiciels qui combinent à la fois la modélisation du procédé 
chimique et celle de la centrale de production d’utilités (utilités = d’électricité, de vapeur, 
d’eau chaude, etc.). Par ailleurs, il faut souligner que les simulateurs de procédés, qu’ils soient 
basés sur une approche orientée équations ou modulaire séquentielle nécessitent des temps de 
calcul qui peuvent paraître rédhibitoires lorsque leur utilisation doit être couplée avec un 
optimiseur. La figure 2.2 s’inspire des travaux de [LET 08] et donne le schéma de 
l’architecture générale d’éco-conception suivie dans le cadre de ce travail.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 2.2. Schéma général de l’architecture d’éco-conception de procédés (d’après [LET 08]) 
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2.3 Architecture simulation de procédés-production d’utilités 
La prise en compte de la production d’utilités est un point incontournable dans l’évaluation 
des impacts environnementaux d’un procédé. Pour éviter des temps de calcul prohibitifs dus 
au couplage entre les différents outils, nous avons choisi de développer dans un premier temps 
pour les applications traitées dans le cadre de ce travail un modèle de simulation assez simple 
du procédé étudié qui pourra facilement être couplé à un simulateur de production d’utilités et 
à un optimiseur. Le développement du simulateur simplifié en alternative au logiciel de 
flowsheeting ProSimPlus sera illustré dans le chapitre 4, à travers le cas du procédé de 
production de benzène par hydrodésalkylation du toluène qui sert de fil rouge à ce travail. Les 
solutions optimales qui auront été obtenues pourront ensuite être recalculées de façon plus 
rigoureuse par ProSimPlus. Ce travail a fait l’objet d’une collaboration avec la société 
ProSim, et nous avons retenu l’utilisation du logiciel ARIANETM de ProSim, simulateur 
dédié à la production d’utilités (vapeur, électricité, eau de procédé …), pour calculer les 
besoins en énergie primaire et quantifier les émissions de polluants issues de l’unité de 
production d’énergie. La figure 2.3 représente le schéma global de l’architecture du couplage 
entre le simulateur du procédé, le simulateur du procédé de production d’utilités et 
l’optimiseur. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 2.3.  Architecture simplifiée du couplage simulateur de procédé -production 
d’utilités-optimisation 
 
Serveur de propriétés 
thermodynamiques par COM
(Simulis® Thermodynamics)
Simulation et 
d’optimisation des centrales de 
production d’utilités
(ArianeTM)
Pilotage d’Ariane TM 
par technologie COM
(Plessala TM)
Modèles d’opérations unitaires
(Flash, échangeur, colonne …)
Méthode d’optimisation par algorithme génétique muliticritère
(Multigen) 
Calcul des facteurs
d’impact  environnemental
potentiel 
(IchemE)
Simulateur de 
procédés
Fonctions objectif
Coût, environnement
Méthode multicritère d’aide à la décision
TOPSIS, FUCA
Chapitre 2 – Méthodes, outils et critères d’éco-conception 
 48 
L’architecture a été conçue de façon à pouvoir définir et adapter les critères d’optimisation, 
les méthodes de résolution des équations du modèle. Elle fait intervenir un serveur de 
propriétés thermodynamiques (Simulis® Thermodynamics) fonctionnant avec la technologie 
COM (Component Object Model), un logiciel de simulation et d’optimisation des centrales de 
production d’utilités (ArianeTM), lui-même piloté par un autre logiciel (PlessalaTM) par 
l’intermédiaire de la technologie COM. Les outils logiciels utilisés proviennent tous de la 
Société ProSim SA, partenaire de l’INPT dans le domaine de la simulation des procédés 
industriels. Nous décrivons ci-après certains composants qui ont été directement utilisés dans 
ce travail. 
2.3.1 Serveur de propriétés thermodynamiques 
« Simulis® Thermodynamics » est un composant logiciel qui joue le rôle de serveur de calcul 
de propriétés physico-chimiques et d'équilibres entre phases. Ce logiciel est accessible dans 
plusieurs environnements sous Windows grâce à la technologie COM. Par exemple, il est 
inséré sous forme d’une macro complémentaire dans MS Excel, une toolbox dans MATLAB 
ou un module "pluggable" dans tout autre programme nécessitant le calcul des propriétés 
physico-chimiques. Simulis® Thermodynamics permet de calculer tout type de propriétés de 
transfert (chaleur spécifique, viscosité, etc.), thermodynamiques (enthalpie, facteur de 
compressibilité,…) ou d’équilibre entre phases (LV, LL, LLV, formation de sels) sur les 
systèmes multi-constituants et comporte une large bibliothèque de modèles 
thermodynamiques (équations d'état, coefficients d'activité,...). Lors de la création d’un objet 
Simulis® Thermodynamics, outre les constituants, sont choisis le modèle thermodynamique, 
les paramètres d’interaction binaire éventuels et les paramètres numériques de résolution des 
équilibres entre phases. Simulis® Thermodynamics a été utilisé dans plusieurs travaux de 
recherche ([AZA 03], [JUA 10], [BEL 08]).  
2.3.2 Procédés de production d’utilités : ArianeTM et PlessalaTM 
ArianeTM est un logiciel développé par la société ProSim SA pour aider à la conception et à 
l’exploitation optimale des centrales électriques. Il permet de simuler et d’optimiser toute 
installation de production combinée d’énergie (vapeur, eau chaude, électricité, air comprimé, 
etc...). ArianeTM dispose d’une bibliothèque d’opérations unitaires habituellement rencontrées 
dans les centrales thermiques : les chaudières (mono-combustible, bicombustible, électrique, 
etc.), les turboalternateurs (turbine à contrepression, turbine à soutirage et à condensation, 
etc…), les turbines à combustible et les moteurs thermiques, les vannes (avec ou sans 
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désurchauffe), les échangeurs de chaleur et dégazeurs. Par ailleurs, ArianeTM permet de 
caractériser précisément les fumées, en particulier par leurs teneurs en polluants (NOx, SOx, 
CO, poussières), de regrouper les sources polluantes sous la forme de "cheminées théoriques" 
pour se conformer aux contraintes réglementaires, d’imposer des valeurs limites d'émission et 
enfin, de totaliser les débits d'émission, et imposer des contraintes sur ces débits. 
Dans le cadre de la modélisation d’éco-conception, le problème réside dans l’intégration des 
aspects environnementaux dans le logiciel ArianeTM, de sorte que les émissions puissent être 
prises en compte dans le bilan énergétique global. Le logiciel ArianeTM contient une base de 
données bien renseignée sur les polluants classiques que sont les oxydes d’azote, les oxydes 
de soufre, le monoxyde de carbone, le dioxyde de carbone, ainsi que les particules solides 
comme les poussières. Il comporte en outre une base de données sur les combustibles courants 
tels que gaz naturel, pétrole, mais l’utilisateur peut également définir les caractéristiques du 
combustible qu’il utilise si celui-ci n’existe pas dans la base de données.  
PlessalaTM est une application associée au pilotage ArianeTM à partir de n’importe quel 
langage ou application en mesure d’utiliser la technologie COM de Microsoft. Le langage de 
programmation utilisé est donc VBA (Visual Basic for Applications). Ainsi, PlessalaTM 
permettra dans le cadre du procédé étudié dans le chapitre 5, à savoir le procédé de production 
de benzène par hydrodésalkylation du toluène, d’une part, de faire la liaison en temps réel 
entre ArianeTM (la centrale de production d’utilités) et le procédé modélisé sous Excel® et, 
d’autre part, d’avoir accès à toutes les valeurs des variables et des données provenant ou en 
direction d’ArianeTM . 
2.4 Optimisation multiobjectif 
2.4.1 Formulation du problème et choix de la méthode 
Les méthodes couramment utilisées dans la littérature pour la conception ou le remodelage 
des procédés industriels sont des procédures de type MINLP (Mixed Integer Nonlinear 
Programming). Ces problèmes qui se basaient souvent sur une formulation monobjectif, 
impliquent un critère et des contraintes généralement non linéaires, des variables entières qui 
traduisent la présence ou l’absence d’unités ainsi que des variables continues qui 
correspondent aux conditions de fonctionnement, aux divers bilans, etc. La convergence de ce 
genre de procédure requiert de fortes propriétés mathématiques, telles que la continuité, la 
dérivabilité et la convexité sur le domaine exploré, propriétés difficiles à étudier lorsque le 
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critère et les contraintes sont évalués par simulation, ce qui est typiquement le cas de cette 
étude.  
En utilisant la formulation des problèmes multiobjectifs contraints proposée par [FON 98], un 
problème multiobjectif est généralement constitué d’un ensemble de n critères fk, avec k = 
1,..n, qui doivent être maximisés ou minimisés. Chaque critère fk peut être non linéaire, mais 
aussi discontinu en fonction des m variables x dans un espace U à n dimensions. 
f(x) = (f1(x),………, fn(x))         (2.1) 
Ce genre de problème n’a généralement pas une solution unique, mais présente un ensemble 
de solutions non dominées, appelé « ensemble de Pareto », ou « front de Pareto ». En d’autres 
termes, un front de Pareto est un ensemble de solutions tel que pour chacune d’entre elles, 
toute amélioration d’un critère se traduit par la dégradation d’au moins un autre. Le concept 
de domination selon Pareto se base sur la règle fondamentale suivante. 
Dans un espace U, un vecteur u = (u1,…, un) domine un autre vecteur v = (v1,…, vn), si et 
seulement si,  
{ } { } iiii vunivuni <∈∃⇒≤∈∀ :,...,1 :,...,1       (2.2) 
Pour un problème d’optimisation donné, l’équation (2.2) donne la définition suivante pour le 
front de Pareto : pour un ensemble de n critères, une solution f(x), liée à la variable de 
décision x = x(x1,…, xm), domine une autre solution f(y), liée à la variable de décision y= 
(y1,…, ym) lorsque les conditions suivantes sont vérifiées (pour un problème de 
minimisation) : 
{ } { } )()(:,...,1 )()(:,...,1 yfxfniyfxfni iiii <∈∃⇒≤∈∀     (2.3) 
 
Pour un ensemble donné de solutions, il est possible de distinguer celles qui sont non 
dominées selon la définition de l’optimalité au sens de Pareto : une solution xu∈ U est dite 
« Pareto optimale » si et seulement si, il n’existe pas de xv ∈ U pour lequel v = f(xv) = (v1,…, 
vn) domine u = f(xu) = (u1, . . . , un). Cet individu, Pareto optimal non-dominé représente une 
solution du problème multiobjectif.  
Face au nombre et à la diversité des problèmes mathématiques, il est reconnu qu’il n’existe 
pas un algorithme unique et général capable de résoudre efficacement tous les problèmes. En 
fait, l’efficacité d’une méthode mathématique est difficilement prévisible pour un exemple 
donné. Selon [WOL 97], il n’existe aucune méthode de résolution qui surpasse toutes les 
autres méthodes pour un problème donné.  
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Les premières méthodes développées en optimisation multiobjectif consistaient à se ramener à 
un problème monobjectif. Citons notamment de façon non exhaustive : 
- la méthode de la somme pondérée ; 
- la méthode dite « du but à atteindre » ; 
- la méthode du compromis ou de la contrainte ε. 
Le lecteur intéressé pourra se reporter à l’ouvrage de [COL 02] pour une présentation 
détaillée de ces techniques. 
Ces méthodes ont en commun de transformer un problème multicritère en un problème 
monocritère, soit en définissant un nouveau critère comme somme pondérée de l’ensemble 
des critères, soit en introduisant des contraintes additionnelles et un nouveau critère. 
Elles sont généralement qualifiées de méthodes a priori, car l’utilisateur définit le compromis 
qu’il désire réaliser avant de lancer la méthode de résolution et doivent être utilisées de façon 
séquentielle pour obtenir l’ensemble des solutions de compromis. Toutefois, cela peut 
conduire à un nombre d’évaluations des critères prohibitif. 
C’est pourquoi il est préférable d’avoir recours à des méthodes a posteriori qui conduisent 
directement à l’obtention du front de Pareto pour s’affranchir des problèmes de mise à 
l’échelle des critères. Il a été mis en évidence [GOM 09] que les procédures stochastiques ou 
évolutives, comme les algorithmes génétiques, qui opèrent par transformations élémentaires 
d’une solution (ou une population) initiale souvent générée aléatoirement, sont aisément 
adaptables au cas multiobjectif en raison de leur parallélisme implicite : c’est pourquoi elles 
sont très utilisées dans de nombreux secteurs de l’ingénierie, où l’amélioration de solutions 
existantes est souvent le but recherché. Nous ne décrivons pas ici le principe des algorithmes 
génétiques monocritères (le lecteur peut se reporter à l’ouvrage de [GOL 89]). Toutefois, il 
convient de remarquer que contrairement aux procédures déterministes, les conditions de 
convergence de ce type de méthodes ne sont pas maîtrisées, et que les temps de calcul sont 
souvent conséquents.  
Parmi les variantes recensées des algorithmes génétiques, il convient de mentionner :  
• VEGA (Vector Evaluated Genetic Algorithm) [SCH 84] constitue l’une des premières 
méthodes utilisant les algorithmes évolutifs. Son principe est le suivant : 
- Avant les procédures de croisement et mutation, la population est divisée en 
sous-populations selon le nombre de critères. 
- Chacune des fractions de la population subit la procédure de sélection, 
chacune d’entre elles étant sélectionnée suivant un critère diffèrent.  
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- Ces sélections étant réalisées, la population est re-mélangée et les procédures 
de croisement et mutation sont appliquées classiquement. 
- Le défaut d’une telle approche est de conduire à une convergence vers des 
optima propres à chacun des critères.  
• MOGA (Multi Objective Genetic Algorithm) : cette méthode [FON 93] est basée sur 
l’utilisation du concept de dominance au sens de Pareto. Chaque individu de la population est 
rangé en fonction du nombre d'individus qui le dominent. Ensuite, l’utilisation d’une fonction 
de notation permet de prendre en compte le rang de l'individu et le nombre d'individus ayant 
le même rang. Un défaut de la méthode est de ne pas proposer suffisamment de diversité dans 
la représentation des solutions.  
• La méthode NSGA (Non-Dominated Sorting Genetic Algorithm) reprend les principes 
de la méthode MOGA, mais la différence majeure réside dans le fait que les individus sont 
triés par rang de non domination [SRI 94]. Dans un premier temps, on affecte à chaque 
individu de la population un rang (rang de Pareto). Tous les individus non dominés de même 
rang sont classés dans un front, auquel on affecte une efficacité inversement proportionnelle 
au rang de Pareto du front considéré. L’objectif est d’avoir une répartition uniforme des 
individus d’un même front, pour garantir une bonne diversité des solutions. Pour cela, on 
affecte à ces individus classés une nouvelle valeur d’efficacité, en tenant compte du voisinage 
autour de chaque individu, à travers un paramètre de « distance de partage » pour estimer la 
densité de solutions autour d'un point de la population ; 
 Cette méthode requiert néanmoins un temps de calcul important (tri et partage) et 
nécessite de spécifier le paramètre de partage, peu facile à fixer.  
• NSGA II (Non Dominated Sorting Genetic Algorithm II): dans cette version de 
l’algorithme, actuellement une des plus utilisées, [Deb 02] a essayé de corriger les défauts 
précédents. Une population initiale est générée aléatoirement, puis elle subit un tri par non 
domination. Chaque solution se voit affecter une force, ou rang, égal à son niveau de non 
domination (1 pour le meilleur niveau, 2 pour le niveau suivant, etc…). L’étape de 
reproduction (figure 2.4) consiste en un tournoi binaire pour la sélection des parents. Deux 
individus de la population sont choisis aléatoirement dans la population. Le tournoi est basé 
sur une comparaison de la domination sous contraintes des deux individus en utilisant les 
règles ci-après. Un individu A domine B si et seulement si l’une des conditions est vérifiée : 
1/ A satisfait les contraintes et B non ; 2/ A et B ne satisfont pas les contraintes mais le degré 
de violation des contraintes de A est moins fort que celle de B ; 3/ A et B satisfont les 
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contraintes et A domine B. Pour un individu, le degré de violation des contraintes est égal à la 
somme des valeurs de violation pour des contraintes écrites sous la forme suivante :  
 g(x,y)≤  C1 ⇔  constr1 (x,y) = C1- g(x,y) ≥0     (2.4) 
 r(x,y)<  C2 ⇔  constr2 (x,y) = C2- r(x,y) > 0     (2.5) 
 h(x,y) = C3 ⇔  consrt3 (x,y) = C3- h(x,y) = 0     (2.6) 
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Figure 2.4. Principe de fonctionnement de l’algorithme NSGA-II  
 
Pour une génération t donnée, on crée Rt = Pt U Qt, Qt étant la population enfant de la 
population précédente Pt : Rt inclut les individus de Pt ; ce qui assure le caractère élitiste de 
NSGA II. La population Rt contient 2N individus. Rt subit ensuite un tri par non domination : 
les individus sont regroupés dans des fronts de non domination tels que F1 représente les 
individus de rang 1, F2 les individus de rang 2, etc… 
L’objectif suivant est de réduire le nombre d’individus de 2N (dans la population Rt) à une 
population Pt+1 de taille N. Si la taille de F1 est inférieure à N, alors tous les individus de F1 
sont conservés. Il en est de même pour les autres fronts dès lors que le nombre d’individus 
conservés ne dépasse pas la  taille N. Si l’on prend l’exemple de la figure 2.4, le front F2 est 
intégralement conservé mais la conservation du front F3 va entraîner un dépassement de la 
taille N de la population Pt+1. Il faut alors procéder à une sélection des individus de F3 à 
Chapitre 2 – Méthodes, outils et critères d’éco-conception 
 54 
conserver. NSGA II fait intervenir dans ce cas un mécanisme de préservation de la diversité 
de la population basé sur l’évaluation de la densité des individus autour de chaque solution, à 
travers une procédure de calcul de « distance de proximité ».  
Une faible valeur de la distance de « proximité » pour un individu correspond à un individu 
« bien entouré ». On procède alors à un tri décroissant (tournoi binaire, en général) selon cette 
distance de proximité pour retenir les individus du front F3 et éliminer ainsi les individus des 
zones les plus denses. On complète de cette façon la population Pt+1. Les individus ayant des 
valeurs extrêmes pour les critères sont également préservés par ce mécanisme, permettant 
ainsi de conserver les bornes extérieures du front de Pareto.  
À la fin de cette phase, la population Pt+1 est créée. Puis une nouvelle population Qt+1 est 
générée par reproduction à partir de Pt+1. On poursuit itérativement la procédure décrite ci-
dessus jusqu’au nombre maximal de générations fixé par l’utilisateur. D’un point de vue 
général, cet algorithme permet de maintenir l’élitisme et la diversité sans ajouter de 
paramètres supplémentaires, tout en utilisant un algorithme séduisant par sa simplicité avec un 
minimum de paramètres de réglage. 
Dans des travaux antérieurs, plusieurs variantes d’algorithmes génétiques (6 au total) ont été 
proposées par [GOM 10]. Elles différèrent par leur principe de fonctionnement et le type de 
variables impliquées (continues, entières, binaires), et sont rassemblées dans une bibliothèque 
dénommée Multigen. L’objectif de la création de Multigen était de pouvoir disposer, dans un 
seul outil, de plusieurs algorithmes capables de résoudre plusieurs problèmes multiobjectifs 
avec ou sans contraintes impliquant divers types de variables, certains de ces problèmes 
pouvant être des problèmes d’optimisation structurelle. A la demande du partenaire de 
l’étude, le CEA de Cadarache, Multigen avait été implémenté en VBA et interfacé sur 
Microsoft Excel.  
En se basant sur ces études, notre choix s’est porté sur une variante de NSGA-II implantée 
dans Multigen. Cette variante est baptisée NSGA IIb, et présente plusieurs innovations par 
rapport à la version de [DEB 02]. Ces innovations sont : une procédure d’initialisation par 
quadrillage qui assure une meilleure exploration de l’espace des solutions ; une procédure 
spécifique de gestion des clones pour éviter leur accumulation dans les populations, afin de 
préserver au mieux la diversité génétique ; un critère d’arrêt, fondé sur la stagnation des fronts 
de Pareto complets, permet d’interrompre le déroulement d’un algorithme génétique, avant 
que le nombre maximal de générations ne soit atteint. Par ailleurs, les mécanismes de NSGA 
II ont été étendus afin de traiter le cas de variables entières, binaires et continues ; ce qui 
constitue un point clé lorsqu’on s’intéresse au problème d’optimisation structurelle d’un 
Chapitre 2 – Méthodes, outils et critères d’éco-conception 
 55 
procédé. Cet aspect n’est pas explicitement traité dans le cadre de ce travail, mais il en 
constitue une perspective majeure. Il nous a donc semblé important d’anticiper sur ce point à 
travers le choix de la procédure d’optimisation. 
2.4.2 Choix des critères d’optimisation 
L’éco-conception de procédés implique la prise en compte des aspects économiques et 
environnementaux dès le stade de la conception du procédé. Généralement, les critères 
économiques choisis dans la littérature sont l’investissement du procédé [LAZ 04], la valeur 
actualisée nette du procédé qui prend en compte le coût d’investissement, les flux financiers 
(vente de produits - achat de matières premières), le fonds de roulement, le taux 
d’actualisation et. Le coût de production prend en compte le coût total des utilités (vapeur, 
eau, électricité, combustible), le coût des matières premières, le coût de traitement des déchets 
et l’amortissement [TUR 09]. Pour l’aspect environnemental, l’étude bibliographique a 
montré qu’il existe plusieurs métriques, indices et indicateurs qui sont utilisés pour l’analyse 
et l’évaluation environnementale du procédé. Une prise en compte globale de l’aspect 
environnemental impose une analyse complète du cycle de vie [BUR 01] du procédé. Or, lors 
de la phase de conception du procédé, il est rare que l’on ait une vision des applications 
finales du produit élaboré, qui peuvent être multiples pour un produit chimique de commodité. 
A ce stade, il est préférable de parler d’empreinte environnementale du procédé de 
fabrication : l’étude sera donc limitée à une analyse porte à porte ou « gate to gate » qui 
concerne les émissions du procédé en prenant en compte la production des utilités ; les 
métriques et les indices d’impacts environnementaux utilisés seront ceux proposés par 
IChemE [ICH 02]. La phase d’inventaire réalisée n’est pas celle définie stricto sensu lors de la 
mise ne œuvre d’une analyse de cycle de vie. L’inventaire des émissions, établi sur la base 
des bilans de matière et d’énergie pour le système {Procédés+ Centrale de productions 
d’utilités} a pour but de déterminer les quantités de substances polluantes émises lors de la 
phase de production du procédé. 
2.4.2.1  Formulation des critères économiques 
L’objectif majeur de toute entreprise industrielle est la maximisation de son profit global 
[CUT 83], qui peut être obtenue par une minimisation du coût d’investissement et/ou une 
minimisation des coûts de production. Les critères économiques généralement retenus dans 
les études d’optimisation de procédés sont les suivants :  
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- l’investissement en capital fixe (FCI) qui se défini comme une dépense importante engagée 
pour acquérir des biens de production (capital fixe) en vue d'en retirer un bénéfice. Cette 
dépense contribue à constituer, entretenir et développer le potentiel productif de l'entreprise,  
- le coût total de production annuel (TAC) (charges) est la somme totale que l’entreprise doit 
engager pour produire. Il dépend du niveau de production, et se présente donc comme une 
fonction dont l'argument essentiel est la production. Plus la production est élevée, plus le coût 
est lui-même élevé. 
- le bénéfice avant taxes (ou bénéfice avant impôts) (PBT) se défini comme la différence entre 
les revenus annuels (produits) et le coût total de production annuel (charges). Ce résultat 
courant avant impôts est bénéficiaire si les produits dépassent les charges ou déficitaire dans 
le cas contraire. 
- le flux de trésorerie annuel (cash flow (CF) au sens original anglo-saxon) est la différence 
entre les recettes et les dépenses générées par l'activité d'une organisation. Dans cette étude, il 
est calculé comme la somme des bénéfices après taxes et l'amortissement.  
- la valeur actualisée nette (NPW) mesure à partir d'informations comptables si 
l'investissement peut réaliser les objectifs attendus des investisseurs de capitaux. Une NPW 
positive indique que l’investissement peut être entrepris. Il tient compte du taux de rentabilité 
interne (IRR), défini comme un outil de décision à l’investissement. Un projet 
d'investissement ne sera généralement retenu que si son IRR prévisible est suffisamment 
supérieur au taux bancaire, pour tenir compte notamment de la prime de risque propre au type 
de projet.  
2.4.2.2  Formulation des critères environnementaux 
Les critères environnementaux sont quantifiés à partir de la méthodologie proposée par 
IchemE. Dans la classification proposée par [AZA 03], huit catégories d’impacts 
environnementaux peuvent être identifiées et les impacts environnementaux (en anglais 
environmental burden) sont calculés suivant la formule (2.7) :  
i,NNi   FPM FE ∑=        (2.7) 
 
où FEi désigne le fardeau environnemental i, MN est la masse (ou le débit massique) de la 
substance émise N et FPi,N  représente le facteur de potentiel d’impact de la substance N relatif 
au fardeau environnemental i. Pour un procédé donné, le choix des impacts particuliers peut 
être déduit de l'analyse du flowsheet, et la valeur des impacts quantifiée à partir des bilans de 
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masse et d'énergie. Parmi les impacts environnementaux proposés par [AZA 03], les cinq qui 
sont représentatifs du procédé d’hydrodésalkylation du toluène ont été retenus pour composer 
les charges environnementales (FEi) (HTP, GWP, PCOP, AP et EP.). Chaque charge 
environnementale considérée peut être brièvement décrite comme suit (se référer à l'étude de 
[AZA 03] pour plus d'informations) :  
• Potentiel de réchauffement global (GWP en t éq. CO2 / an) (Global Warming Potential) est 
une estimation de la façon dont une masse donnée de gaz à effet de serre contribue au 
réchauffement climatique. Il s'agit d'une mesure relative, qui compare la masse du gaz 
considéré à la même masse de dioxyde de carbone (CO2). Elle est égale à la somme des débits 
de toutes les émissions de gaz à effet de serre MN (N étant le gaz considéré) multiplié par les 
facteurs de potentiel respectifs FPi,N   tels que i =  GWP. 
• Potentiel d’acidification (AP t éq. SO2 / an) (Acidification Potential) est l'augmentation de la 
quantité de substances acides dans l'atmosphère. Les pluies acides, conséquences de 
l'acidification atmosphérique, ont des effets nocifs sur la faune et la flore. Elles sont à l'origine 
du dépérissement de certaines forêts. Les pluies acides sont causées par les combustions qui 
produisent du dioxyde de soufre (SO2) et des oxydes d'azote (NOx) et par l'ammoniac gazeux 
(NH3) d'origine agricole. On prend aussi en compte les émissions d'acide chlorhydrique 
(HCl). Les charges environnementales AP sont exprimées par rapport à l'AP du SO2. 
• Potentiel de création d'ozone photochimique (PCOP t éq. C2H4 / an) (ou POCP) très souvent 
défini comme le brouillard d'été, est le résultat de réactions qui ont lieu entre les oxydes 
d'azote NOx et les composés organiques volatils (COV) exposés à des radiations UV. Le 
PCOP a comme substance de référence l'éthylène (C2H4), c'est-à-dire que les facteurs de 
potentiel FPi,N    (i = PCOP) pour les composés concernés sont exprimés par rapport au PCOP 
de C2H4. 
• Potentiel de toxicité humaine (HTP en t éq. C6H6 / an) (Human Toxicity Potential) exprime 
le danger potentiel des produits chimiques rejetés dans l'environnement. HTP comprend à la 
fois la toxicité intrinsèque et la relation générique sources-à-dose pour les émissions de 
polluants. Il utilise un taux de marge d’exposition à des agents nocifs pour évaluer le potentiel 
d'impact cancérigène ou non sur la santé. HTP est calculé en additionnant les rejets toxiques 
de l'homme dans trois médias différents, à savoir l'air, l'eau et le sol. Les facteurs 
toxicologiques sont calculés en utilisant la dose journalière admissible ou la dose journalière 
tolérable à des substances toxiques. Les facteurs toxicologiques humains (au nombre de 26 
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[AZA 03]) sont encore au stade de développement, de sorte que HTP ne peut qu’être pris 
comme une indication et non comme une mesure absolue de la toxicité potentielle. 
• Potentiel d’eutrophisation (EP en -34PO équivalent t / an) (Eutrophication Potential) est défini 
comme le potentiel d'un apport excessif en éléments nutritifs susceptibles de provoquer le 
phénomène d'eutrophisation. Ce dernier s'observe surtout dans les milieux aquatiques dont les 
eaux sont peu renouvelées. Stimulés par un apport substantiel en certains nutriments dont 
principalement le phosphore et l'azote (monoxyde et dioxyde), le phytoplancton et certaines 
plantes aquatiques croissent et se multiplient de manière excessive ; ce qui conduit, lorsqu'ils 
se décomposent, à une augmentation de la charge naturelle de l'écosystème en matières 
organiques biodégradable. Les bactéries, qui dégradent cette matière organique, prolifèrent à 
leur tour, en appauvrissant de plus en plus l'oxygène de l'eau. Les valeurs de l’EP calculées 
ont pour référence l’EP du phosphate ( -34PO ). 
2.5 Stratégie d’aide à la décision multicritère 
2.5.1 Introduction 
Les méthodes d’aide à la décision multicritère, en anglais Multiple Criteria Decision Making 
(MCDM) font partie intégrante de la théorie de la décision et de l’analyse de résultats. 
D’après [ROY 85] «L’aide à la décision est l’activité de celui qui, prenant appui sur des 
modèles clairement explicités mais non nécessairement complètement formalisés, aide à 
obtenir des éléments de réponses aux questions que se pose un intervenant dans le processus 
de décision, éléments concourant à éclairer la décision et normalement à prescrire, ou 
simplement à favoriser un comportement de nature à accroître la cohérence entre l’évolution 
du processus d’une part, les objectifs et le système de valeurs au service desquels cet 
intervenant se trouve placé d’autre part». L’aide à la décision est donc un processus qui utilise 
un ensemble d’informations disponibles à un instant donné, afin de formuler un problème et 
aboutir à une décision sur un objet précis. Dans le cadre de la décision multicritère, l’objet de 
la décision est formé par un ensemble d’actions ou alternatives. 
La phase d’optimisation multiobjectif par algorithme génétique développée dans le 
paragraphe précédent va conduire à un ensemble de solutions optimales au sens de Pareto : il 
importe de déterminer celle(s) qui corresponde(nt) aux meilleurs choix afin de guider le 
décideur dans sa tâche finale. On peut mentionner que ce type de méthode a été utilisé dès les 
années 1960 en génie des procédés pour des problèmes d’exploration pétrolière et gazière 
[HUA 95]. Ses applications ont ensuite été étendues à bien d’autres secteurs industriels. Au 
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cours de ces dix dernières années, les méthodes d’aide à la décision ont été largement utilisées 
dans le domaine de la recherche et différentes approches ont été développées comprenant la 
méthode (SODM) (en anglais Single Objective Decision-Making), la méthode MCDM, et la 
méthode (DSS) (en anglais Decision Support Systems). La littérature montre que parmi les 
méthodes multicritères, les stratégies DA (l'analyse de décision) sont les plus couramment 
utilisées [ZHO 06]. Une classification des méthodes d’analyse de la décision est proposée par 
[ZHO 06] (figure 2.5). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 2.5. Taxonomie des méthodes d’analyse de la décision  
 
En matière d’approche multicritère, il n’existe pas de méthode universelle, adaptée à toutes 
les situations mais différentes techniques sont conçues pour traiter des cas spécifiques. Des 
travaux menés au sein de l’équipe de recherche ont utilisé la méthode ELECTRE pour la 
conception d’ateliers discontinus. Si elle s’est avérée efficace sur le problème traité, elle 
nécessite l’utilisation de nombreux paramètres à ajuster [AZZ 09]. Des travaux plus récents 
ont été menés sur une étude comparative sur plusieurs types de méthodes [MOR 11]. Dans ce 
contexte, notre choix s’est porté sur la méthode TOPSIS et la méthode FUCA, cette dernière 
ayant été spécifiquement développée au sein de l’équipe de recherche, dans le cadre de 
travaux conjoints. Un argument de choix de ces deux méthodes réside dans la minimisation 
des paramètres d’ajustement. 
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2.5.2 Méthode TOPSIS 
Afin d’établir le meilleur compromis entre les critères, la méthode d’aide à la décision 
TOPSIS (Technique for Order Preference by Similarity to Ideal Solution) [HWA 81] est 
utilisée dans cette étude. L’idée fondamentale de cette méthode consiste à choisir une solution 
qui se rapproche le plus de la solution idéale (meilleure sur tous les critères) et à s’éloigner le 
plus possible de la pire (qui dégrade tous les critères) [SAA 80], [OPR 04], [REN 07]. Un 
module spécifique TOPSIS a été implémenté, facilitant ainsi son utilisation après l’obtention 
des fronts de Pareto comme outil d’aide à la décision multicritère. Une attention particulière a 
été portée au traitement simultané de problèmes faisant intervenir la minimisation et la 
maximisation de critères, par rapport à la formulation initiale de TOPSIS. Les points clés que 
nous avons implémentés sont détaillés ci-après. 
2.5.2.1 Etapes de la procédure TOPSIS 
Les étapes de la procédure TOPSIS, explicitées dans [SHI 07], sont reprises ci-dessous. La 
normalisation de la matrice est réalisée selon les travaux de [ZOR 10] qui traite des problèmes 
comportant simultanément des critères à maximiser et à minimiser. 
Etape 1: Construire la matrice des performances. Etablir une matrice AC ×  dite matrice de 
performance (information, décision) (voir figure 2.6). 
Critères  
c1         c2         …          cm 
    
    
    
A
lt
er
n
a
ti
v
es
 a1 
a2 
 
an 
    
Figure 2.6. Matrice des performances pour la méthode MCDM [CHE 06]  
 
La matrice de performance précédente, est supposée avoir n alternatives et m critères. 
 
Etape 2 : Normalisation de la matrice de performance. 
Un processus de normalisation est appliqué à la matrice de performance afin de convertir ces 
attributs d’origine en valeurs comprises dans l’intervalle [0,1]. Ainsi, chaque élément de la 
matrice de performance est normalisé en fonction de la nature du critère auquel il appartient. 
mij 
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- Pour un critère de type Max : la valeur normalisée bij sera calculée comme suit :  
bij= 
)( ij
i
j
mMax
m
          (j = 1, 2…,m.)      (2.8) 
- Pour un critère de type Min : la valeur normalisée bij sera calculée comme suit :  
bij= 
)(
1
i
j
i
j
mMax
m
−           (j = 1, 2…,m.)     (2.9) 
La matrice des valeurs normalisées obtenues est : B = [ bij ]n×m ,   
 
Etape 3 : Vecteur des coefficients d’importance des critères. 
Cette étape permet aux décideurs d’attribuer des coefficients d’importance à un critère par 
rapport aux autres. 
On définit un ensemble de poids jw  tel que, jw  ∈ ℜ+ et 1
1
=∑
=
m
j
jw    (2.10) 
 
Etape 4 : Détermination des profils idéal et non-idéal. 
Ces profils sont déterminés de telle sorte que pour un critère de profit, le profil idéal est la 
valeur maximum du critère et pour un critère de coût, le profil idéal est la valeur minimum du 
critère. Ainsi, ces profils sont calculés comme suit : 
 - Profil idéal de la matrice B: 
 B
+
 = ),...,,( 21
+++
imii bbb , )(max
1
ij
ni
ij bb ≤≤
+
= , j=1, 2….,m   
 (2.11) 
 - Profil non-idéal de la matrice B: 
 B
-
 = ),...,,( 21
−−−
imii bbb , )(min
1
ij
ni
ij bb ≤≤
−
= , j=1, 2….,m    (2.12) 
 
Etape 5 : Calcul des distances entre bij et bij
+
 et bij et bij
- 
La distance euclidienne de chaque solution par rapport à la solution idéale est donnée par : 
∑
=
++
−=
m
j
ijijji bbWD
1
2)(         (2.13) 
De la même façon, la distance euclidienne par rapport à la solution non idéale est donnée par  
∑
=
−−
−=
m
j
ijijji bbWD
1
2)(         (2.14) 
Etape 6 : Calcul des ratios : 
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Pour chaque solution, le ratio Ri est calculé comme suit : [HWA 81] 
ni
DD
D
R
ii
i
i ...,2,1     , =
+
=
+−
−
       (2.15) 
Etape 7 : Classement par rang : 
Les solutions alternatives sont classées dans l'ordre croissant en fonction de la valeur du 
rapport de Ri à l'étape 6. Le rang 1 est affecté à la valeur la plus grande et ainsi de suite. 
 
2.5.2.2 Exemple d’application de la procédure TOPSIS 
La procédure TOPSIS décrite ci-dessus est appliquée ici sur 10 points avec trois critères, 
chaque point représentant une solution potentielle de choix d’un procédé. Les critères sont, la 
maximisation du NPW ($), la minimisation du PBP (an) et la minimisation du débit FG 
(kg/h). NPW ($) est la valeur actualisée nette ($) (Net Present Worth) du procédé, PBP (an) 
est le temps de retour sur investissement (Pay Back Period) et FG (kg/h) est le débit de 
polluants rejetés par la procédé. Les différentes étapes de déroulement de l’algorithme 
TOPSIS pour cet exemple sont les suivantes : 
 
Etape 1 : Construire la matrice des performances. 
 
Tableau 2. 2. Matrice des performances 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 Critères 
 NPW ($) PBP (an) FG (kg/h) 
Alternative 1 4302725,885 1,094 1352,493 
Alternative 2 7312399,396 1,993 1171,333 
Alternative 3 4757417,265 1,113 1580,982 
Alternative 4 4060315,736 3,409 509,532 
Alternative 5 5303400,833 1,33 989,92 
Alternative 6 6341326,333 1,502 979,589 
Alternative 7 4741020,810 1,11 1350,365 
Alternative 8 4830913,224 2,826 570,82 
Alternative 9 5627882,682 2,56 648,167 
Alternative 10 5322410,113 2,838 620,721 
 
Valeur 
actualisée net 
du procédé 
Pay Back 
Period 
Débit de 
polluant 
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Etape 2 : Normalisation de la matrice de performance. 
Tableau 2. 3. Matrice normalisée 
 NPW  PBP  FG  
Alternative 1 0,588 0,679 0,145 
Alternative 2 1,000 0,415 0,259 
Alternative 3 0,651 0,674 0,000 
Alternative 4 0,555 0,000 0,678 
Alternative 5 0,725 0,610 0,374 
Alternative 6 0,867 0,559 0,380 
Alternative 7 0,648 0,674 0,146 
Alternative 8 0,661 0,171 0,639 
Alternative 9 0,770 0,249 0,590 
Alternative 10 0,728 0,167 0,607 
 
 
Etape 3 : Vecteur des coefficients d’importance des critères. 
Dans cette étude, les critères ont la même importance. Aucun des critères n’est privilégié par 
rapport aux autres, donc W = [1/3 ; 1/3 ; 1/3]. La matrice normalisée et pondérée est alors 
représentée dans le tableau 2.4. On donne également les valeurs idéales et non-idéales des 
trois critères. 
Tableau 2. 4. Matrice pondérée 
 NPW PBP FG  
Alternative 1 0,804 0,774 0,952 
Alternative 3 0,667 0,862 0,914 
Alternative 4 0,783 0,775 1,000 
Alternative 5 0,815 1,000 0,774 
Alternative 6 0,758 0,797 0,875 
Alternative 80 0,711 0,814 0,873 
Alternative 81 0,784 0,775 0,951 
Alternative 84 0,780 0,943 0,787 
Alternative 133 0,743 0,917 0,803 
Alternative 134 0,757 0,944 0,798 
    
Idéale 0,815 0,774 0,774 
Non-idéale 0,667 1 1 
 
 
 
Chapitre 2 – Méthodes, outils et critères d’éco-conception 
 64 
 
Etape 4 : Détermination des profils idéal et non-idéal. 
a) Profil idéal 
 
Tableau 2. 5. Matrice des profils idéaux 
 DISTANCE A L'IDEALITE 
 NPW idéal PBP idéal FG idéal 
Alternative 1 0,000 0,000 0,032 
Alternative 2 0,022 0,008 0,019 
Alternative 3 0,001 0,000 0,051 
Alternative 4 0,000 0,051 0,000 
Alternative 5 0,003 0,001 0,010 
Alternative 6 0,011 0,002 0,010 
Alternative 7 0,001 0,000 0,031 
Alternative 8 0,001 0,029 0,000 
Alternative 9 0,005 0,021 0,001 
Alternative 10 0,003 0,029 0,001 
 
 
b) Profil non-idéal 
 
Tableau 2. 6. Matrice des profils non-idéaux 
 Valeurs non-idéales des critères 
 NPW non-idéal PBP non- idéal FG non- idéal 
Alternative 1 0,019 0,051 0,002 
Alternative 2 0,000 0,019 0,007 
Alternative 3 0,014 0,050 0,000 
Alternative 4 0,022 0,000 0,051 
Alternative 5 0,008 0,041 0,016 
Alternative 6 0,002 0,035 0,016 
Alternative 7 0,014 0,051 0,002 
Alternative 8 0,013 0,003 0,045 
Alternative 9 0,006 0,007 0,039 
Alternative 10 0,008 0,003 0,041 
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Etape 5 : Calcul des distances entre bij et bij
+
 et bij et bij
- 
Tableau 2. 7. Calcul des distances idéales et non-idéales 
idéal Di
+ non-idéal Di
- 
0,178 0,269 
0,222 0,163 
0,228 0,253 
0,226 0,270 
0,118 0,255 
0,149 0,230 
0,180 0,258 
0,173 0,248 
0,163 0,227 
0,181 0,229 
 
Etape 6 et 7 : Calcul des ratios et rangs 
Tableau 2. 8. Classement des alternatives par rang 
 idéal Di
+
 Non-idéal Di
-
 Ri=Di
-
/(Di
+
+Di
-
) Rang 
Alternative 1 0,178 0,269 0,602 3 
Alternative 2 0,222 0,163 0,424 10 
Alternative 3 0,228 0,253 0,526 9 
Alternative 4 0,226 0,270 0,544 8 
Alternative 5 0,118 0,255 0,683 1 
Alternative 6 0,149 0,230 0,607 2 
Alternative 7 0,180 0,258 0,589 4 
Alternative 8 0,173 0,248 0,588 5 
Alternative 9 0,163 0,227 0,582 6 
Alternative 10 0,181 0,229 0,558 7 
 
L’alternative 5 ayant la valeur de Ri la plus grande est affectée du rang 1 et ainsi de suite. La 
figure 2.7 donne une représentation graphique du point de rang 1 par rapport aux 10 points 
classés par TOPSIS.  
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Figure 2.7. Représentation graphique du point de rang un par TOPSIS 
2.5.3 Méthode FUCA 
La méthode FUCA qui signifie « Faire un choix adéquat » a été développée au sein de 
l’équipe de recherche [MOR 11]. Cette méthode simple est basée sur les classements 
individuels des objectifs. Pour chaque critère pris séparément, le rang un est affecté à la 
meilleure valeur des solutions obtenues après optimisation et le rang n (n étant le nombre de 
points du front de Pareto) à la plus mauvaise valeur des solutions. Ensuite, pour chaque point 
du front de Pareto, une sommation pondérée (les poids représentant les préférences, la 
solution la plus simple consistant à les choisir égaux) des rangs est réalisée, et le choix des 
solutions est effectué selon les valeurs les plus basses de la somme. On évite ainsi d’introduire 
dans les choix retenus, des solutions mal classées individuellement. Dans un article récent 
[MOR 11], la méthode FUCA a été comparée avec les procédures classiques MCDM sur un 
problème tricritère lié à la gestion de portefeuille de produits dans une industrie 
pharmaceutique. Dans cet article, pour chaque solution trouvée, une analyse d’aide à la 
décision a été réalisée en utilisant les méthodes ELECTRE, [TEI 04], PROMETHEE [ZHA 
10], TOPSIS, et FUCA. Un très bon accord entre les trois méthodes classiques MCDM et 
FUCA peut être observé, démontrant ainsi l'efficacité de la procédure de FUCA sur l’exemple 
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étudié, qui retrouve toujours la meilleure solution déterminée par l'une ou l’autre des 
méthodes classiques MCDM. Indiquons cependant que la méthode FUCA ne peut pas être 
appliquée aux problèmes biobjectifs, dans la mesure où le front de Pareto est par définition un 
ensemble de points non dominés, la somme des rangs est constante et égale au nombre de 
points du front de Pareto plus un (la meilleure position pour l'un des objectifs étant les pires 
pour l'autre). 
2.5.3.1 Exemple d’application de la procédure FUCA 
Le même exemple utilisé dans la procédure TOPSIS est repris ici avec la procédure FUCA. 
Etape 1 : Construire la matrice des performances. 
Tableau 2. 9. Matrice des performances 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Etape 2 : Classement des critères. 
Tableau 2. 10. Matrice de classement des valeurs de chaque critère 
 RANG  
 NPW ($) PBP (an) FG (kg/h) 
Alternative 1 9 1 9 
Alternative 2 1 6 7 
Alternative 3 7 3 10 
Alternative 4 10 10 1 
Alternative 5 5 4 6 
Alternative 6 2 5 5 
Alternative 7 8 2 8 
Alternative 8 6 8 2 
Alternative 9 3 7 4 
Alternative 10 4 9 3 
 Critères 
 NPW ($) PBP (an) FG (kg/h) 
Alternative 1 4302725,885 1,094 1352,493 
Alternative 2 7312399,396 1,993 1171,333 
Alternative 3 4757417,265 1,113 1580,982 
Alternative 4 4060315,736 3,409 509,532 
Alternative 5 5303400,833 1,33 989,92 
Alternative 6 6341326,333 1,502 979,589 
Alternative 7 4741020,810 1,11 1350,365 
Alternative 8 4830913,224 2,826 570,82 
Alternative 9 5627882,682 2,56 648,167 
Alternative 10 5322410,113 2,838 620,721 
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Le rang un est affecté à la meilleure valeur des solutions du critère obtenues après 
optimisation et le rang n à la plus mauvaise valeur des solutions, pour chaque critère pris 
séparément. 
 
Etape 3 : Sommation des rangs de la matrice des classements. 
Pour chaque individu (alternative), sa valeur FUCA est obtenue en faisant la somme de ses 
rangs pour chaque critère. 
 
 
Tableau 2. 11. Matrice des valeurs des sommes de rang par alternative 
 FUCA 
Alternative 1 19 
Alternative 2 14 
Alternative 3 20 
Alternative 4 21 
Alternative 5 15 
Alternative 6 12 
Alternative 7 18 
Alternative 8 16 
Alternative 9 14 
Alternative 10 16 
 
Etape 4 : Classement de la matrice FUCA. 
La matrice du tableau 2.11 est à son tour classée par ordre croissant et la valeur 1 est affectée 
à la plus petite valeur qui est la meilleure alternative. 
 
Tableau 2. 12. Classement des valeurs de FUCA 
 RANG DE FUCA 
Alternative 1 8 
Alternative 2 2 
Alternative 3 9 
Alternative 4 10 
Alternative 5 4 
Alternative 6 1 
Alternative 7 7 
Alternative 8 5 
Alternative 9 2 
Alternative 10 5 
Chapitre 2 – Méthodes, outils et critères d’éco-conception 
 69 
Dans le tableau 2.12, c’est l’alternative 6 qui est la meilleure selon FUCA (figure 2.8). La 
méthode TOPSIS indique l’alternative 5 comme la meilleure dans le tableau 2.9. L’analyse 
des deux alternatives montre que la première solution indiquée par FUCA est meilleure que 
celle de TOPSIS (voir figure 2.8). Cet exemple montre clairement l’efficacité et la simplicité 
de la méthode FUCA. Sur cet exemple, des différences de classement constatées au niveau de 
plusieurs alternatives d’une méthode d’analyse à l’autre. L’analyse est difficile à ce stade sur 
cet exemple fictif mais confirme qu’en matière d’aide à la décision, il n’existe pas de 
consensus universel. Nous reviendrons plus spécifiquement sur l’analyse des différences lors 
du traitement d’exemples de procédés. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 2.8. Représentation graphique du point de rang un par FUCA 
2.6 Utilisation d’un logiciel d’analyse de cycle de vie 
Les solutions qui auront été retenues par analyse multicritère feront l’objet d’une double 
validation : d’une part, elles le seront par le logiciel ProSimPlusTM afin d’effectuer les bilans 
de matière et d’énergie de façon plus rigoureuses (ainsi par exemple, l’hypothèse de 
séparations tranchées qui aura été retenue pourra être levée) ; d’autre part, les bilans de 
matière et d’énergie serviront pour mener une analyse de cycle de vie. L’unité fonctionnelle 
considérée concernera la production annuelle d’une quantité fixée d’un produit chimique.  
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Tableau 2. 13. Facteurs de catégories intermédiaires IMPACT 2002+[JOL 2003]  
DALY : Disability adjusted life years (année éq. de vie perdue) et PDF.m2.an : fraction 
d’espèce disparue sur un m
2
 pour une année. 
Catégorie intermédiaire Substance de référence 
intermédiaire 
Catégorie de 
dommage 
Unité de dommage 
Toxicité humaine (cancérigène) kg chlorure de vinyle éq. dans 
l’air 
Santé humaine 
Toxicité humaine (non 
cancérigène) 
kg chlorure de vinyle éq. dans 
l’air 
Santé humaine 
Effets respiratoires kg PM2.5 éq. dans l’air Santé humaine 
Destruction de la couche d’ozone kg CFC-11 éq. dans l’air Santé humaine 
Radiations ionisantes Bq Carbone-14 éq. dans l’air Santé humaine 
Santé humaine 
 
 
 
DALYs/unité émise 
Formation de photo-oxydants kg éthylène éq. dans l’air 
Qualité de 
l’écosystème 
Non disponible 
Ecotoxicité aquatique kg triéthylène glycol éq. dans 
l’eau 
Qualité de 
l’écosystème 
Ecotoxicité terrestre kg triéthylène glycol éq. dans 
l’eau 
Qualité de 
l’écosystème 
Acidification/eutrophisation 
terrestre 
kg SO2 éq. dans l’air Qualité de 
l’écosystème 
 
 
PDF-m
2
-an/unité 
émise 
Acidification aquatique kg SO2 éq. dans l’air Qualité de 
l’écosystème 
En développement 
Eutrophisation aquatique kg PO4
3-
 dans l’eau Qualité de 
l’écosystème 
En développement 
Occupation des sols m
2
 terre éq. Qualité de 
l’écosystème 
PDF-m
2
-an/unité 
émise 
Changement climatique kg CO2 éq. dans l’air Changement 
climatique 
kg CO2 éq. dans 
l’air  
Extraction de minerais MJ d’énergie supplémentaire 
ou kg Fe éq. (minerai) 
Ressources 
Energie non renouvelable MJ d’énergie non renouvelable 
ou kg pétrole brut éq.  
Ressources 
 
MJ/unité émise 
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La limite du système sera élargie par rapport à l’approche précédente et s’appliquera du 
« berceau à la porte de l’usine ». Dans cette étude, le logiciel Simapro 7.0 
(http://www.pre.nl/content/simapro-lca-software) et la base de données d’inventaire 
Ecoinvent v2 ont été utilisés. Nous avons utilisé la méthode de caractérisation IMPACT 
2002+ pour laquelle on retrouve, au niveau intermédiaire, certaines des catégories d’impacts 
qui sont utilisées lors de la phase d’optimisation. Elle permet également d’accéder à la 
catégorie de dommages. 
 
2.7 Conclusion. 
Ce chapitre pose les bases de la méthodologie d’éco-conception, qui sera mise en œuvre dans 
la suite de l’étude. Cette méthodologie repose sur l’intégration de différentes méthodes et 
outils de modélisation, simulation, d’optimisation et d’aide à la décision. Nous avons justifié 
leur utilisation au sein du cadre méthodologique proposé. On peut dégager plusieurs points 
forts : 
- couplage entre le modèle de simulation du procédé et la production d’utilités 
nécessaire au procédé ; 
- prise en compte de critères environnementaux et économiques caractéristiques pour un 
procédé ; 
-  optimisation multiobjectif pour obtenir un ensemble de décisions consensuelles, 
suivie d’une aide à la décision, pour extraire les choix les plus pertinents. 
Le chapitre suivant est dédié à l’optimisation multiobjectif et l’analyse multicritère, à travers 
des exemples de procédés. 
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Nomenclature et symboles 
Abréviations 
RAC ou CSTR : Réacteur Agité Continu (Continuous Stirred Tank Reactor) 
CF :   Flux de trésorerie annuel ($/an) (Annual cash Flow) 
COM :   Modèle de programmation orienté objet (Component Object Model) 
Cop :   Coût opératoire ($) 
FCI :   Investissement en capital fixe ($) (Fixed Capital Investment) 
fPA(i)   Coefficient d'actualisation (année) (Present worth annuity factor) 
ki :   Constantes de vitesse d’Arrhenius (h-1) 
MS Excel® :  Logiciel Microsoft Excel® 
NPW :   Valeur actualisée nette ($) (Net Present Worth) 
PBP :    Temps de retour sur investissement (an) (Pay Back Period) 
PBT :   Bénéfice avant taxes ($/an) (Profit Before Taxes) 
TAC :   Coût total de production annuel ($) (Total Annual Cost) 
TCI :   Investissement du capital total ($) (Total Capital Investment) 
 
Symboles 
a, b, c :  paramètres renseignés par l'utilisateur 
FA :   Débit du réactif A entrant dans le réacteur (kg/h) 
FB :   Débit du réactif B entrant dans le réacteur (kg/h) 
FG :   Débit du sous-produit (déchet) G sortant du décanteur (kg/h) 
FRA :    Débit du réactif A sortant du réacteur (kg/h) 
FRB :   Débit du réactif B sortant du réacteur (kg/h) 
FRC :   Débit du produit intermédiaire C sortant du réacteur (kg/h) 
FRE :   Débit du produit intermédiaire E sortant du réacteur (kg/h) 
He :    Enthalpie d'entrée (kW) 
Hs :    Enthalpie après compression (kW) 
Pe :    Pression d'entrée de l'air (bar) 
Ps :    Pression de compression (bar) 
Rdt :    Rendement de compression (%) 
Se :    Entropie d'entrée de l'air (kJ/kg/k) 
Ss :    Entropie de sortie de l'air (kJ/kg/k) 
T :   Température à l’intérieur du réacteur (K) 
Ts
* :    Température adiabatique de compression (K) 
Tadia :    Température adiabatique 
Te :    Température d'entrée de l'air (K) 
Thaute :    Température haute (K)  
V :    Volume du réacteur (m3) 
W :    Travail réel obtenu (kW) 
Wmin :    Travail minimum fourni (kW) 
% diff :  Différence relative (%) 
Gain :   Pourcentage de variation entre valeurs initiale et finale (%) 
 
Lettres grecques 
ξ :    Taux de purge 
ρ :   Masse volumique (kg/m3) 
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3.1 Introduction 
Dans les chapitres 1 et 2, le cadre général de l’étude couplant simulateur de procédé-
optimisation multiobjectif-aide à la décision a été présenté. Un schéma simplifié de cette 
méthodologie est repris à la figure 3.1 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 3.1. Cadre général de l’étude  
Le but de chapitre est de démontrer la validité de cette approche d’éco-conception à travers 
deux exemples extraits de la littérature. Le premier est le procédé de Williams et Otto, qui est 
un problème de programmation complexe non linéaire, incorporant les principales 
caractéristiques d’un procédé chimique réel. Ce procédé, présenté pour la première fois par 
[WIL60] , a par la suite été largement utilisé dans plusieurs applications en ingénierie des 
systèmes de procédés chimiques [RAY73], [CHA 06], [SEQ 02], [RAN 09] etc. L’exemple 
est revisité ici dans une formulation multiobjectif avec addition d’un critère environnemental 
aux critères habituels utilisés pour son évaluation et pris en compte dans un cadre strictement 
monocritère. Le second exemple traité concerne l’optimisation thermo-économique d’une 
turbine à gaz. Le modèle étudié ici est une version modifiée de celui proposé par [VAL 94] 
(problème dénommé CGAM des initiales des noms des chercheurs qui ont les premiers 
développé cet exemple). L’exemple CGAM sert de banc de test dans de nombreux travaux de 
recherches ([BAR 10], [ROB 06], [LAZ 04]) pour des procédures d’optimisation. Par la suite, 
dans le chapitre 4 ce turbocompresseur sera intégré au procédé d’hydrodésalkylation du 
toluène pour la production du benzène, comme centrale de production d’utilités. Pour l’étude 
présentée ici, la turbine à gaz est modélisée sous ArianeTM, plusieurs critères économiques et 
environnementaux sont optimisés dans le but d’améliorer les performances. L’évaluation des 
critères environnementaux est menée à partir de la méthode IChemE [ICH 02]. 
Optimiseur multiobjectif
 
 
Modèle du procédé
Front de 
Pareto 
Variables de 
décision 
Aide à la 
décision 
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3.2 Procédé de Williams et Otto 
Le procédé fictif de Williams et Otto étudié est la version proposée par [PIN 06], puis reprise 
par [RAN 09]. Ce procédé est une modification de celui de [CAR 65] par introduction d’une 
variable tenant compte du débit de purge et du débit de recyclage. Il est dédié à la production 
du produit d’intérêt P. Les équipements constituant ce procédé sont dans l’ordre, un réacteur 
agité continu (RAC ou CSTR), un échangeur de chaleur, un décanteur et une colonne de 
distillation. Le schéma de l’installation est représenté sur la figure 3.2. Les produits de la 
réaction ayant lieu dans le réacteur sont refroidis dans l’échangeur de chaleur avant leur 
introduction dans le décanteur, où est éliminé le sous-produit G. Ce sous-produit est soumis à 
un processus de traitement, dont le coût est ajouté au coût de fonctionnement de l’installation.  
Le trop-plein du décanteur est dirigé vers une colonne de distillation, où le produit, P est 
récupéré en tête de colonne. Une proportion de ce produit reste dans le résidu de la colonne à 
cause de la formation d’un azéotrope entre P et un sous-produit appelé E dans la suite. Afin 
d’éviter l’accumulation du sous-produit E, une partie du résidu (FG) de la colonne de 
distillation est purgée et l’autre partie est recyclée vers le réacteur. La partie purgée est 
considérée comme un combustible vendu sur le marché. 
 
FA
FB
Echangeur de chaleur
T, V
FR DécanteurFR
FG
FP
Colonne 
de 
distillation
FD
Frecyclage (1-ξ) Fpurge    (ξ)
(Déchets)
Eau  de 
refroidissement
(Produit)
Réacteur
(CSTR) FRA
FRB
FRC
FRE
FRP
FG
 
 
Figure 3.2. Schéma du procédé chimique de Williams et Otto 
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3.2.1 Modèle du procédé 
Les travaux de [RAY 73] montrent que trois réactions irréversibles du second ordre sont 
impliquées dans la production du produit P. Ces réactions sont les suivantes : 
GCP
EPBC
CBA
k
k
k
 →+
+ →+
 →+
3
2
1
 
Les constantes de vitesse ki de ces réactions varient avec la température et sont déterminées à 
partir de la relation d’Arrhenius (voir tableau 3.1) 
ki = Ai exp (- Bi / 1,8T) 
Tableau 3.1. Constantes d’Arrhenius 
 i = 1 i = 2 i = 3 
Ai  (h
-1) 5,9755 109 2,5962 1012 9,6283 1015 
Bi   (K) 6666,67 8333,33 11111,11 
 
Le modèle du procédé proposé par [RAN 09] avec les notations de [CAR 65] est représenté 
par les contraintes suivantes : 
• Bilan matière sur le composé A 
h1= FA + (1 - ξ) FRA – (k1 WA WB) V ρ - FRA =0     (3.1) 
• Bilan matière sur le composé B 
h2 = FB + (1 - ξ) FRB – (k1 WA+ k2 WC) WB V ρ - FRB = 0    (3.2) 
• Bilan matière sur le composé C 
h3 = (1-ξ) FRC + (2 k1 WA WB – 2 k2 WB WC - k3 WP WC) V ρ - FRC =0  (3.3) 
• Bilan matière sur le composé E 
h4 = (1 - ξ) FRE + (2 k2 WB WC) V ρ - FRE =0     (3.4) 
• Bilan matière sur le composé P 
h5 = [k2 WB WC - 0,5 k3 WP WC) V ρ – 0,1 ξ FRE - FP =0    (3.5) 
• Bilan matière sur le composé G 
h6 = (1 - ξ) FRC + (2 k1 WA WB – 2 k2 WB WC - k3 WP WC) V ρ - FRC =0  (3.6) 
Avec: 
∑
=
i
Ri
Ri
i
F
F
W     i = A, B, C, E, P, G    (3.7) 
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Le modèle mathématique du procédé comprend 10 variables, i.e., FA, FB,, FG, FRA, FRB, FRC, 
FRE, ξ, V et T et six équations non linéaires ; ce qui donne quatre degrés de liberté. Les 
variables de décision basées sur les travaux de [PIN 06] et [CAR 65] qui ont été choisies 
concernent le débit massique du réactif B (FB), le volume du réacteur (V ), la température dans 
le réacteur (T ) et le taux de purge (ξ ). La production en P à atteindre (FP) est fixée à 2160 
kg/h. 
3.2.2 Fonctions objectifs, variables d’optimisation et contraintes 
3.2.2.1 Fonctions objectifs 
Critères économiques 
Les fonctions objectifs utilisées comme critères économiques par [PIN 06] pour l’optimisation 
du procédé de Williams et Otto sont reprises ci-dessous :  
- L’investissement en capital fixe (FCI) : c’est le capital nécessaire pour l’installation de 
tous les équipements et de tous les composants indispensables au fonctionnement du procédé 
complet. Pour le procédé de Williams et Otto, le FCI dépend du volume du réacteur (V) et de 
la masse volumique des flux de matière :  
453,0
600 ρV
FCI =  ($)        (3.8) 
Le coefficient 0,453 est utilisé pour convertir le problème initial de [CAR 65] en unités S.I. (1 
livre = 0,453 kilogramme) 
- Le coût opératoire (Cop) : il s’agit des dépenses engagées lorsque le procédé fonctionne 
avec prise en compte de l’amortissement. Il intègre le coût des réactifs et du traitement des 
effluents, le prix des produits recyclés. 
6,1041)84)(22,2252168(
453,0
1
++++++= GBArecycleBA FFFFFFCop  ($) (3.9) 
 
- Le coût total de production annuel (TAC) : il est basé sur la somme du coût opératoire et 
du coût d’amortissement, qui inclut la contribution du FCI. L’amortissement est calculé en 
divisant FCI par la durée vie du projet, fixée à 10 années dans cette étude [RAN 09]. 
Dt
FCI
CopTAC +=    ($)      (3.10) 
tD est le temps d’amortissement (qui est égal à 10 an pour ce problème). 
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- Le bénéfice avant impôts (PBT) : c’est la différence entre le revenu annuel et le TAC. Il est 
fonction des prix de vente du produit P, de la purge prise comme combustible et du coût total 
de production annuel (TAC). 
TACFFPBT purgeP −+= )502207(
453,0
1
  ($/an)   (3.11) 
- Le flux de trésorerie annuel (CF) : il représente la somme du bénéfice après impôt et de 
l’amortissement avec le taux d’imposition, fixé à 30% par année [RAN 09]. Pour le procédé 
de Williams et Otto cette valeur est calculée à partir de la formule :  






−−++−−−+×−= 1041.6)
G
84F)
B
F
A
F
recycle
2,22(F
B
252F
A
168FTAC)((0,453PBT
0,453
1
r(CF t )1
 + 





453,0
60 ρV
rt   ($/an)       (3.12) 
rt : représente le taux d’imposition et pour tous les critères mentionnés, les coefficients sont 
des rapports faisant intervenir la masse molaire des composés utilisés. 
- Le temps de retour sur investissement (PBP ) : il s’agit du temps nécessaire depuis le 
début des activités pour récupérer l’investissement de base à travers le flux annuel de 
trésorerie :  
CF
FCI
PBP =   (an)        (3.13) 
- La valeur actualisée nette (NPW) : elle représente la valeur actualisée de tous les 
investissements et flux de trésorerie sur toute la durée de vie du projet. Elle prend en compte 
la valeur temporelle de la monnaie au taux d'actualisation (i an-1) souhaitée. Le taux 
d’actualisation généralement admis est de 0,12 an-1 pour le procédé de Williams et Otto, 
CFifTCINPW PA )(+−=         (3.14) 
Dans cette expression, TCI désigne l’investissement en capital total et fPA(i) le coefficient 
d'actualisation qui ramène les futurs CF au temps présent. La valeur de fPA(i) est calculée 
suivant la formule [3.15]. 
n
n
PA
ii
i
if
)1(
1)1(
)(
+
−+
=   (an)       (3.15) 
Classiquement, on adopte pour les n années une valeur de 10 ans. 
Certaines de ces fonctions économiques seront minimisées ou maximisés selon le ou les 
objectif(s) à atteindre. 
Min ou Max (fk) 
fk = fonctions économiques 
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Parmi tous les critères économiques ci-dessus, la priorité sera donnée à la valeur actualisée 
nette (NPW ) étant donné que, pendant l’évaluation de la faisabilité du projet, cette fonction 
économique prend en compte, l’investissement du capital total (TCI ), et le flux de trésorerie 
annuel actualisé (fPA(i) CF ) sur toute la durée de vie du projet. 
 
Critère environnemental 
Dans les études de la bibliographie sur ce procédé, seule l’approche monobjectif basée sur un 
critère économique est considérée. L’idée consiste ici à prendre en compte dès la conception 
du procédé l’aspect environnemental. A des fins simplificatrices, nous admettrons ici que tous 
les polluants générés par le procédé sont concentrés dans un seul courant nommé FG relatif à 
la sortie du décanteur. Ce débit de polluant (sous-produit) est considéré directement comme le 
critère environnemental à minimiser. 
Min (fj) 
fj = FG 
3.2.2.2 Variables d’optimisation 
Comme précisé précédemment, les variables d’optimisation sont les mêmes que celles 
adoptées par [PIN 06] et [CAR 65], à savoir, le débit massique du réactif B (FB), le volume du 
réacteur (V), la température dans le réacteur (T) et le taux de purge (ξ ). 
3.2.2.3 Contraintes 
Les contraintes considérées dans ce problème sont les bornes des variables de décision. 
 
10000 ≤ FB ≤ 15000  kg/h 
0,85 ≤ V ≤ 10   m3 
322 ≤ T ≤ 378   K 
0 ≤ ξ ≤ 0,99   
 
La stratégie d’optimisation du problème du procédé de Williams et Otto peut être résumée 
dans la figure 3.3. 
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L’utilisation d’une méthode Newton-Raphson pour la résolution du système d’équations non 
linéaires (équations 3.1 à 3.6) pour des valeurs données des quatre variables de décision 
nécessite l’initialisation des variables. Ces valeurs sont indiquées dans le tableau 3.2. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 3.3. Stratégie d’optimisation du procédé de Williams et Otto 
 
Tableau 3.2. Valeurs d’initialisation pour le système d’équations non linéaires [CAR 65] 
Valeurs d’initialisation [CAR 65] 
FA (kg/h) 6136,34 
FRA (kg/h) 8238,71 
FRB (kg/h) 27594,50 
FRC (kg/h) 1508,94 
FRE (kg/h) 27425,53 
FG (kg/h) 1634,88 
 
3.2.2.4 Implémentation logicielle 
Le point essentiel de la mise en œuvre du procédé de Williams et Otto concerne le traitement 
des contraintes égalités impliquées dans les bilans de matière, souvent considéré comme l'une 
des phases les plus critiques dans la mise en œuvre des algorithmes génétiques: comme il 
vient d’être mentionné, cette étape a été réalisée par la résolution de l'ensemble des équations 
non linéaires à l’aide d’une méthode classique de Newton-Rapshon mise en œuvre dans 
l'environnement Matlab®. L’outil « Matlab® Builder™ for Excel®» est utilisé pour intégrer les 
Algorithme génétique Multiobjectif
(Librairie Multigen)
Modèle du procédé:
Procédé chimique de 
Williams & Otto 
Front de 
Pareto
Variables de décision: 
F B , V, T, ξ
Aide à la 
décision
(TOPSIS)
Système de 6 équations non linéaires:
Méthode Newton Raphson, fsolve (Matlab)
Variables: F A , F RA , F RB , F RC , F RE , F G
Fonctions objectifs
Min ou Max(f k )               Min(fj)
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applications Matlab® dans l’environnement MS Excel®. Cet outil permet de conditionner les 
équations non linéaires sous forme d’une macrocommande supplémentaire qui est, par la 
suite, intégrée dans l’environnement MS Excel®. Ainsi, une interopérabilité (COM) s’établit 
entre les logiciels MS Excel® et Matlab® pour la résolution et la récupération des solutions 
des équations non linaires. L’optimisation des critères de performance est réalisée avec 
Multigen, interfacé sous MS Excel®.  
Le tableau 3.3 donne les valeurs des paramètres de l’algorithme génétique utilisés. Dans ce 
tableau, le nombre de générations a été fixé à 10 (respectivement 2,5 et 25) fois le nombre 
d’individus pour l’optimisation monocritère (respectivement pour les optimisations bi et 
tricritère), pour favoriser l’exploration lorsque le nombre de critères augmente. Les valeurs 
des probabilités de croisement et de mutation ont été fixées à partir de tests préliminaires 
selon la démarche préconisée dans [DED 03] et selon les valeurs données par [GOV 04] en 
optimisation monocritère pour le procédé de Williams et Otto. Ces valeurs sont mentionnées 
dans le tableau 3.3. 
Tableau 3.3. Valeurs des paramètres de l’algorithme génétique 
 Monocritère Bicritère Tricritère 
Taille de la population 50 200 200 
Nombre de générations 500 500 5000 
Probabilité de croisement 0,75 0,75 0,75 
Probabilité de mutation 0,20 0,20 0,20 
 
Comme mentionné dans le chapitre 2, l’algorithme NSGA IIb de la bibliothèque Multigen qui 
est une variante du NSGA II de [DEB 02] a été retenu pour effectuer les optimisations. 
3.2.3 Validation de la méthodologie par optimisation monocritère 
Les résultats obtenus sont comparés avec les valeurs obtenues par [PIN 06] d’un point de vue 
monocritère et par une méthode déterministe. Les valeurs optimales obtenues par les deux 
méthodes sont reportées dans le tableau 3.4. Le programme utilisé par [PIN 06] pour résoudre 
le problème de Williams et Otto est GAMS/CONOPT. 
Les critères retenus pour la validation de la méthode sont : 
- la minimisation du temps de retour sur investissement (PBP) 
- la maximisation du bénéfice avant taxes (PBT) 
- la minimisation du coût total de production annuel (TAC) 
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- la maximisation de la valeur actualisée nette (NPW) 
 
La différence relative est calculée à partir de la formule suivante :  
2/)(
 100 diff %
ji
ji
xx
xx
+
−
=         (3.16) 
Avec : 
xi : valeurs optimales de l’étude de [PIN 06] 
xj : valeurs optimales obtenues par Algorithme Génétique monocritère 
La moyenne des différences relatives (diffMoy) qui représente la somme de toutes les 
différences relatives divisée par le nombre de valeurs est égale 0,032% ; ce qui est acceptable. 
 
Tableau 3.4. Comparaison des valeurs optimales de la méthodologie avec celle de [PIN 06]  
(Entre parenthèses, les résultats obtenus par [PIN06] par une méthode déterministe ; en 
italique, le % d’écart relatif entre les résultats obtenus par les deux méthodes) 
 Fonctions économiques utilisés comme fonctions objectifs 
 Min. PBP Max PBT Min. TAC Max. NPW 
0,871 (0,873) 6,80 (6,82) 7,90 (7,90) 3,75 (3,75) 
V (m3) 
0,057 (%) 0,073 (%) 0,063 (%) 0,000 (%) 
375 (374) 343 (342) 342 (342) 351 (351) 
T (K) 
0,067 (%) 0,073 (%) 0,000 (%) 0,000 (%) 
0,100 (0,100) 0,113 (0,113) 0,102 (0,102) 0,109 (0,109) ξ 
0,000 (%) 0,000 (%) 0,000 (%) 0,000 (%) 
6126 (6123) 4956 (4957) 4807 (4808) 5238 (5239) 
FA (kg/h) 
0,012 (%) 0,005 (%) 0,000 (%) 0,005 (%) 
13956 (13956) 11114 (11113) 10878 (10880) 11790 (11792) 
FB (kg/h) 
0,005 (%) 0,002 (%) 0,002 (%) 0,004 (%) 
0,926 (0,925) 7,22 (7,22) 8,38 (8,37) 3,97 (3,97) 
FCI (106 $) 
0,027 (%) 0,000 (%) 0,030 (%) 0,000 (%) 
0,895 (0,876) 2,42 (2,42) 2,52 (2,52) 2,00 (2,00) 
CF (106 $/y) 
0,536 (%) 0,000 (%) 0,000 (%) 0,000 (%) 
4,02 (4,02) 6,45 (6,44) 5,86 (5,86) 7,31 (7,30) 
NPW (106 $) 
0,000 (%) 0,036 (%) 0,000 (%) 0,034 (%) 
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3.2.4 Optimisation multiobjectif 
3.2.4.1 Optimisation bicritère 
Les scénarii utilisés pour les optimisations monocritère (tableau 3.4) montrent le caractère 
conflictuel des fonctions objectifs optimisées. De cet ensemble de fonctions objectifs, deux 
combinaisons sont utilisées pour l’optimisation bicritère. Ces deux problèmes ainsi que les 
bornes des variables de décision sont regroupés dans le tableau 3.5. 
Tableau 3.5. Objectifs, contraintes et variables de décision pour l’optimisation bicritère 
Cas Objectifs Variables de décision Contraintes 
A 
Max. NPW 
Max. PBT 
B 
Max. NPW 
Min PBP 
0,85 ≤ V ≤ 10 m3 
322 ≤ T ≤ 378 K 
0 ≤ ξ ≤ 0,99 
10000 ≤ FB ≤ 15000 kg/h 
Equations de [3.1] à [3.6] 
 
Cas A – Maximisation simultanée de NPW et PBT 
Le front de Pareto de la figure 3.4a confirme bien que la valeur actualisée nette (NPW) et le 
bénéfice avant impôt (PBT) sont des critères en compétition. NPW augmente rapidement et 
puis lentement de 6,46 à 7,31 millions de dollars, alors que le PBT diminue de 2,42 à 2,29 
millions de dollars par an. Les courbes 3.4b à 3.4h ne sont pas des résultats d’optimisations 
proprement dites, elles sont les résultats collatéraux de la courbe 3.4a. Les résultats des ces 
courbes peuvent s’expliquer comme suit : sur la figure 3.4b, on constate que NPW augmente 
lorsque la température (T) du réacteur augmente. En effet, une augmentation de la température 
entraîne une diminution du volume (V) du réacteur par augmentation du taux de conversion et 
diminution du temps de séjour. En conséquence, le coût d’investissement total FCI diminue 
comme le montrent les figures 3.4c et 3.4d. La diminution du temps de séjour est aussi due à 
l’augmentation des débits des réactifs (voir figure 3.4g pour le réactif B). Puisque la 
production horaire est fixée à P = 2160 kg/h, le revenu qui en découle est constant, mais les 
revenus provenant de la vente du combustible en sortie de la purge peuvent varier. Comme FA 
et FB augmentent, le débit de purge augmente aussi. Ainsi, bien que les recettes augmentent 
avec l’augmentation de T et FB, le coût d'exploitation croît avec un rythme plus élevé et cela 
est dû aux débits plus élevés du recyclage, du débit de polluant (FG) et des débits 
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Max PBT en fonction de max NPW
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AT1
d'alimentation (FA et FB). Il en découle qu’une augmentation de TAC et une diminution de CF 
(figure 3.4e) contribuent ainsi à une diminution du PBT. Puisque FCI diminue à une vitesse 
plus grande que le cumul des Cash Flows actualisés, NPW augmente (voir figure 3.4a, 3.4d et 
3.4e). Par conséquent, PBP décroît lorsque NPW augmente (voir figure 3.4f). Le front de 
Pareto obtenu sur la figure 3.4a donne un ensemble de bonnes solutions non dominées. Seule 
la méthode TOPSIS sera utilisée comme méthode d’aide à la décision pour les optimisations 
bicritère et tricritère de ce chapitre. La méthode TOPSIS a été alors utilisée pour classer ces 
résultats par rang. Ici, le même coefficient de pondération est affecté à tous les critères afin de 
ne pas privilégier un critère par rapport aux autres et le premier point de ce classement dont 
les caractéristiques sont données dans le tableau 3.6 est nommé A T 1 (signifiant cas A 
TOPSIS rang 1) sur la figure 3.4.a et reporté sur l’ensemble des courbes des figures 3.4.a à 
3.4.h. Aussi, les résultats obtenus par [RAN 09], sont également indiqués dans le tableau 
tableau 3.6. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Température du réacteur en fonction de NPW
342
343
344
345
346
347
348
349
350
351
352
6,4 6,6 6,8 7 7,2 7,4
NPW (M$)
T 
(K
)
(3.4.b)
Volume du réacteur en fonction NPW
0
1
2
3
4
5
6
7
8
6,4 6,6 6,8 7 7,2 7,4
NPW (M$)
V 
(m
3 )
(3.4.C)
FCI en fonction NPW
3
4
5
6
7
8
6,4 6,5 6,6 6,7 6,8 6,9 7 7,1 7,2 7,3 7,4
NPW (M$)
FC
I (M
$)
(3.4.d)
 
Chapitre 3 – Conception de procédés : optimisation multiobjectif et analyse multicritère 
 86 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 3.4. Résultats optimaux en optimisation bicritère (Max NPW – Max PBT). 
 
La moyenne des différences relatives entre les valeurs obtenues par TOPSIS et celles 
obtenues par [RAN 09] est égale à 1,65% (voir tableau 3.6). Cette valeur s’explique par le fait 
que la valeur de volume trouvée par TOPSIS est 1,06 fois plus grande que celle obtenue dans 
les travaux de [RAN 09]. Le débit de polluant FG rejeté par le procédé pour la solution C1 est 
de 1135,18 kg/h. 
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Tableau 3.6. Valeurs de la meilleure solution obtenue par TOPSIS et [RAN 09] pour la 
figure 3.4.a 
Paramètres Valeurs TOPSIS Valeurs [Ran 09] 
FB (kg/h) 11519.87  11600 
V (m3) 4,70  4,41 
T (K) 347,86  348,9 
ξ 0,11  0,11 
NPW (106 $) 7,27  7,26 
PBT (106 $/an) 2,37  2,35 
 
Cas B – Maximisation de NPW et minimisation de PBP 
Le front de Pareto obtenu en maximisant NPW et en minimisant PBP pour le procédé de 
Williams et Otto est représenté sur la figure 3.5a. Cette figure montre que NPW et PBP 
varient de manière significative d’un facteur x2. NPW augmente d’environ 5,00 millions de 
dollars à 7,31 millions de dollars pendant que PBP augmente de 1,09 à 2 années. En 
comparant les figures 3.4f du cas A et 3.5f du cas B, il ressort que les valeurs optimales de 
PBP obtenues dans le cas B sont meilleures (plus faibles) que celles obtenues dans le cas A, 
avec des valeurs différentes pour les variables de décision T, V et FB (voir figures 3.5b, 3.5c et 
3.5g). Les valeurs de ξ restent pratiquement constantes autour de 0,11 comme dans le cas A. 
Les figures (3.5b à 3.5h) sont les conséquences de l’optimisation bicritère réalisée. De la 
comparaison des figures 3.4 et 3.5, il ressort que la variation de NPW avec les variables de 
décisions est opposée dans les deux cas. Dans le cas B, l’augmentation de NPW entraîne une 
diminution de la température T, donc la réaction à lieu à faible vitesse dans le réacteur. Dès 
lors, le temps de séjour va augmenter et cela va affecter le volume du réacteur qui croît à son 
tour (voir figure 3.5c) et entraîner une diminution des débits des réactifs FA (kg/h) et FB (kg/h) 
(voir figure 3.5g pour FB). Puisque le volume augmente, FCI augmente aussi (voir figure 
3.5d). La diminution des débits des réactifs entraîne une diminution des revenus puisque le 
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débit de purge (vendu comme combustible) diminue pour une production fixée en P à 
2160kg/h. Cela s’accompagne d’une forte diminution du coût opératoire car les débits de 
réactifs, les débits de recyclage et les débits de sous-produits (FG) diminuent (voir figures 
3.5g et 3.5h). De tout ce qui précède, on peut conclure que TAC diminue alors que CF 
augmente (voir figure 3.5e). L’augmentation du cumul actualisé CF est plus importante que 
l’augmentation de FCI ;  ce qui entraîne une augmentation de NPW. Cependant, PBP 
augmente car l’augmentation de CF est faible par rapport à celle de FCI. Comme dans le cas 
A, la méthode TOPSIS a été utilisée pour classer les alternatives du front de Pareto de 
l’optimisation bicritère (maximisation de NPW et minimisation de PBP). Ce front de Pareto 
est représenté sur la figure 3.5.a. Ici, il a été décidé de favoriser le NPW par rapport au PBP. 
Ainsi, les coefficients de pondération 0,9 et 0,1 ont été affectés à NPW et PBP 
respectivement.  
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Figure 3.5. Résultats de l’optimisation bicritère (Max. NPW - Min. PBP) 
 
La meilleure alternative obtenue, notée BT1 est reportée sur toutes les courbes 3.5 et ces 
caractéristiques sont données dans le tableau 3.7. De même, les valeurs des alternatives 
optimales obtenues par [RAN 09] sont fournies dans le tableau 3.7. 
Tableau 3.7. Valeurs de la meilleure solution obtenue par TOPSIS et [RAN 09] pour la 
figure 3.5.a 
Paramètres Valeurs TOPSIS Valeurs [Ran 09] 
FB (kg/h) 12090,32 12100 
V (m3) 2,28 3,09 
T (K) 354,78 354,7 
ξ 0,11 0,11 
NPW (106 $) 7,21 7,23 
PBP (an) 1,72 1,76 
La moyenne des différences relatives entre les valeurs obtenues par TOPSIS et celles 
obtenues par [RAN 09] est égale à 5,47%. Cette valeur s’explique par le fait que la valeur de 
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volume trouvée par TOPSIS est 1,4 fois plus faible que celle obtenue dans les travaux de 
[RAN 09]. Le débit de polluant FG rejeté par le procédé pour la solution BT1 est de 1211,36 
kg/h 
 
3.2.4.2 Optimisation tricritère 
Le but de toute étude d’éco-conception est la prise en compte de manière simultanée, dès la 
phase d’initialisation du projet, des critères économiques et environnementaux. Pour cette 
raison, la minimisation du débit des sous-produits (FG) est ajoutée aux deux cas étudiés en 
optimisation bicritère afin de former deux nouveaux problèmes tricritère, nommés cas C et 
cas D. Le tableau 3.8 fournit les caractéristiques des deux problèmes tricritère. 
 
Tableau 3.8. Objectifs, contraintes et variables de décision pour l’optimisation tricritère 
Cas Objectifs Variables de décision Contraintes 
C 
Max. NPW 
Max. PBT 
Min FG 
D 
Max. NPW 
Min PBP 
Min FG 
0,85 ≤ V ≤ 10 m3 
322 ≤ T ≤ 378 K 
0 ≤ ξ ≤ 0,99 
10000 ≤ FB ≤ 15000 kg/h 
Equations de [3.1] à [3.6] 
 
Cas C – Maximisation NPW et PBT et minimisation de FG 
La figure 3.6 montre que l’augmentation de NPW et PBT entraîne celle de FG. Ce 
comportement confirme le caractère conflictuel de ces trois critères. La méthode d’aide à la 
décision multicritère TOPSIS est utilisée pour classer les solutions du front de Pareto en rang. 
La méthode d’aide à la décision TOPSIS est utilisée dans toute l’étude, en considérant que 
touts les critères ont le même poids. Le point de rang un, obtenu par la méthode TOPSIS noté 
C1 est représenté sur la figure 3.6, et les valeurs correspondantes des critères sont comparées 
aux résultats relatifs au point optimal de [CAR 65] (voir tableau 3.9). La valeur du taux de 
purge ξ, qui n’existe pas dans l’étude de [CAR 65] a été obtenue en faisant varier la dite 
valeur jusqu’à ce que l’ensemble des équations non linéaires converge. Les valeurs de [CAR 
65] figurent entre parenthèses et ainsi que les gains obtenus (en italique).  
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De l’analyse du tableau 3.9 il ressort que malgré le fait que le volume obtenu dans l’étude soit 
3,27 fois supérieur à celui obtenu par [CAR 65], les critères sont largement améliorés.  
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Figure 3.6. Front de Pareto en optimisation tricritère (Max. NPW - Max. PBT – Min FG) 
Les résultats de l’optimisation bicritère étudié dans le cas A et impliquant la maximisation 
simultanée de NPW et PBT sont comparés aux résultats de l’optimisation tricritère du cas C 
dans le tableau 3.10. 
Tableau 3.9. Caractéristiques du point C1, obtenues par TOPSIS pour la figure 3.6. Valeurs 
de [CAR 65] entre parenthèses et gains obtenus en % par rapport à cette solution 
Paramètres Valeurs 
11728,10 (14280) FB (kg/h) 
17,87 % 
5,56 (1,7) V (m
3
) 
-226,77 % 
340,37 (364,44) T (K) 
6,60 % 
0,10 (0,20) ξ 
49,34 % 
6,25 (5,02) NPW (10
6
 $) 
-24,50 % 
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2,23 (1,47) PBT (10
6
 $/an) 
-51,70 % 
750,89 (1347) FG (kg/h) 
44,25 % 
Tableau 3.10. Comparaison des valeurs des cas A et C 
 
 
 
 
 
 
 
L’analyse du tableau 3.10 montre que les critères économiques sont meilleurs dans le cas 
bicritère par rapport au cas tricritère ; ce qui est tout à fait normal. Cette situation s’explique 
par le fait que le coût d’investissement dû au volume et le coût des matières premières (FB) 
sont plus faibles dans le cas bicritère. Cependant, le débit de polluant FG est plus élevé dans le 
cas bicritère que dans celui du tricritère. 
 
Cas D – Maximisation de NPW et minimisation de PBP et de FG 
 
FB  
(kg/h) 
V 
 (m
3
) 
T  
(K) ξ NPW  (106 $) PBT  (106 $/an) FG  (kg/h) 
Cas A 
 (bicritère) 
11519,87 
 
 
4,70 
 
 
 
 
 
347,86 
 
 
0,11 
 
 
7,20 
 
 
2,37 
 
 
1135,18 
Valeur 
correspondante 
(non optimisée) 
Cas C  
(tricritère) 
11728,10 5,56 340,37 0,10 6,25 2,23 750,89 
% diff 1,79 16,76 2,18 10,41 14,13 6,04 40,75 
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Figure 3.7. Front de Pareto en optimisation tricritère (Max. NPW - Min. PBP – Min FG) 
La figure 3.7 montre que lorsque FG diminue, PBP augmente. Lorsque PBP diminue, il y a 
augmentation de NWP et l’augmentation de FG entraine une augmentation de NWP. Ce 
comportement est dû au caractère conflictuel des critères NPW, PBP et FG. En appliquant la 
méthode TOPSIS au front de Pareto de la figure 3.7, le point C2 sur la courbe est celui qui a 
le rang un. Comme dans la partie précédente, les valeurs de ce point sont comparées à celles 
obtenues par [CAR 65], prises comme valeurs initiales. Dans le tableau 3.11, les valeurs de 
[CAR 65] sont entre parenthèses et le gain obtenu est placé en dessous des deux valeurs 
obtenues par les deux méthodes. 
La valeur de PBP est inférieure à 2 ans, pour ce projet, valeur généralement acceptable. Le 
tableau 3.11 montre que les critères NPW et FG sont améliorés par rapport aux valeurs de 
[CAR 65], mais le PBP s’est détérioré. Cela s’explique par le fait que PBP est le rapport de 
l’investissement en capital fixe (FCI) et du flux de trésorerie annuel (CF), or ici FCI est 
fonction essentiellement du volume du réacteur 
 
Tableau 3.11. Caractéristiques du point C2, obtenues par TOPSIS pour la figure 3.6. Valeurs 
de [CAR 65] entre parenthèses et gains obtenus en % par rapport à cette solution 
Paramètres Valeurs 
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12725,31 (14280) FB (kg/h) 
10,89 % 
2,68 (1,7) V (m
3
) 
-57,35 % 
351,63 (364,44) T (K) 
3,51% 
0,10  (0,20) ξ 
50,73 % 
6,32  (5,02) NPW (10
6
 $) 
-25,90 % 
1,75  (1,50) PBP (an) 
-19,08 % 
845,62 (1347) FG (kg/h) 
37,22 % 
 
 
 
Dans le tableau 3.11, le volume de cette étude est 1,58 fois supérieur à celui obtenu par [CAR 
65]. Les valeurs de CF pour cette étude et celle obtenue par [CAR 65] sont respectivement 
2,14 $/an et 1,21 $/an. D’où l’augmentation de PBP dans la présente étude. 
Les résultats de l’optimisation bicritère étudiée dans le cas B et impliquant la maximisation de 
NPW et la minimisation de PBP, sont comparés aux résultats de l’optimisation tricritère du 
cas D dans le tableau 3.12 
Tableau 3.12. Comparaison des valeurs des cas B et D 
 
 
 
 
 
 
 
Le tableau 3.12 montre une fois de plus que le critère économique NPW et le temps de retour 
sur investissement (PBP) sont meilleurs dans le cas bicritère par rapport au cas tricritère. 
Cette situation s’explique par le fait que la cinétique de réaction est plus élevée et le coût des 
 
 FB (kg/h) V (m
3
) T (K) ξ NPW (106 $) PBP (an) FG (kg/h) 
Cas B (bicritère) 12065,75 2,99 354,71 0,11 7,21 1,73 
1211,36 
Valeur 
correspondante 
(non optimisée) 
Cas D (Tricritère) 12725,31 2,68 351,63 0,10 6,32 1,75 845,62 
% diff 5,32 11,09 0,87 5,85 13,16 1,29 35,56 
 
Chapitre 3 – Conception de procédés : optimisation multiobjectif et analyse multicritère 
 95 
matières premières (FB) est plus faible dans le cas bicritère. Cependant, le débit de polluant 
FG est plus élevé dans le cas bicritère que dans celui du tricritère. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
3.3 Etude d’un turbocompresseur à gaz 
Face à l’épuisement des ressources énergétiques fossiles et au phénomène de réchauffement 
climatique dû à l’émission des gaz à effet de serre, la cogénération dont le but est la 
production simultanée d’électricité et de chaleur est une solution intéressante pour plusieurs 
raisons. Dans un premier temps, la récupération de la chaleur sortant de la turbine à gaz pour 
la production de la vapeur permet d’accroître l’efficacité d’une installation de 70 à 90% par 
rapport aux générateurs de puissance conventionnels qui ont des efficacités aux alentours de 
50% [ROB 06]. Dans un second temps, ce système de production combinée de chaleur et 
d’électricité est plus respectueux de l’environnement que les systèmes conventionnels de 
production de puissance, car il réduit la consommation totale des combustibles fossiles et par 
conséquent réduit les émissions vers l’atmosphère. Dans un troisième temps, les systèmes de 
cogénération fonctionnent au gaz naturel (énergie primaire fossile dite « propre ») avec une 
injection de vapeur afin de minimiser les émissions. D’après [EDU 01], une centrale de 
cogénération typique réduit par rapport aux systèmes de production de puissance 
conventionnels, de 356 g/kWh les émissions de CO2, de 2,9 g/kWh les émissions de NOx et de 
23,2 g/kWh les émissions de SO2. 
Dans l’étude présente, une optimisation par algorithme génétique des critères techniques, 
économiques et environnementaux est réalisée, dans le but de déterminer les conditions 
opératoires optimales de fonctionnement de la turbine. Dans ce but, la turbine à gaz a été 
modélisée sous ArianeTM dans un premier temps. Puis, les critères économiques et 
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environnementaux utilisés pour l’optimisation seront formulés pour être utilisés dans la phase 
d’optimisation. Les principaux résultats obtenus seront analysés. 
3.3.1 Présentation générale de la turbine à gaz sous ArianeTM 
La turbine à gaz (ou turbine à combustible) est un équipement qui, par la combustion d'un 
combustible spécifié, permet de générer de l'électricité et des fumées, dont l'énergie peut 
servir à générer de la vapeur ou de l'eau chaude, en utilisant des équipements dédiés, appelés 
échangeurs de récupération. D'un point de vue technique, l'opération est réalisée en trois 
phases, dans l'équipement : phase de compression ; phase de combustion ; phase de détente 
(turbinage). 
L'électricité est produite pendant la troisième phase, qui consiste à détendre les fumées de 
combustion produites dans la deuxième phase, par passage dans une turbine. Notons que le 
modèle présenté dans cette étude ne comporte pas de préchauffeur d’air contrairement au 
problème original CGAM, car la modélisation de ce préchauffeur d’air n’est pas disponible 
actuellement sous ArianeTM. La figure 3.8 représente la modélisation graphique de la turbine à 
gaz sous ArianeTM. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 3.8. Conception graphique de la turbine à gaz sous l’interface ArianeTM 
Un échangeur de récupération génère de la vapeur ou de l'eau chaude (voir figure 3.8) sur un 
des réseaux définis de la centrale, en échangeant de la chaleur avec les fumées sortant de la 
chaudière post-combustion (à défaut directement de la turbine à combustible). Ces échangeurs 
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sont supposés de type UA, c'est à dire que l'aire d'échange et le coefficient global d'échange 
thermique sont supposés parfaitement connus. 
3.3.2 Conception – Contraintes - Exploitation 
Les données nécessaires à la définition d'une turbine à combustible sont nombreuses, tant en 
conception qu'en exploitation. Les contraintes techniques sur cet équipement concernent les 
divers débits entrants et sortants de cet équipement et la puissance produite. La description 
d'un échangeur sous ArianeTM comprend son nom, la provenance des fumées, le dégazeur qui 
fournit le courant froid en entrée de l'échangeur et le réseau sur lequel est produite la vapeur 
(ou l'eau chaude, selon le réseau sélectionné). Les coefficients U et A (voir figure 3.10) 
doivent également être renseignés à ce niveau. 
3.3.2.1   Conception de la turbine et du générateur de vapeur 
En conception, le nom de l'équipement doit être défini, le combustible utilisé ainsi que les 
paramètres des courbes de rendement isentropique de la compression et de la turbine et les 
paramètres de la courbe de température qui permettent de calculer la température réelle après 
combustion, appelée température haute de la turbine à combustible. Une option possible est 
d'introduire de l'eau dégazée (en plus du combustible), dans la chambre de combustion. Si 
cette option est sélectionnée, le ratio massique d'eau (par rapport au débit de combustible) doit 
être renseigné. Une autre option envisageable consiste à injecter de la vapeur piquée sur un 
des réseaux de la centrale. Dans ce cas, le ratio massique de vapeur (par rapport au débit de 
combustible) doit être renseigné. La cheminée théorique peut être sélectionnée à ce niveau. 
Enfin, les données de conception définissent les paramètres de la détente réalisée lors du 
turbinage, en définissant la pression de la chambre de combustion et la pression en aval de la 
turbine. A titre d’illustration, la figure 3.9 représente l’onglet conception de la turbine à gaz. 
Pour la conception du générateur de vapeur (figure 3.10), deux paramètres sont à définir dans 
l’onglet ‘‘Conception’’   : 
• le ‘‘Bypass des fumées’’ qui permet de représenter une division du courant de fumées. Les 
échangeurs ne sont ainsi plus installés séquentiellement mais en parallèle.  
• Quand l’option Bypass est sélectionnée, il est possible de choisir l’option ‘‘Mélange des 
fumées en sortie’’. Cet artifice permet de représenter d’éventuelles imbrications d’échangeurs 
dans une installation séquentielle. 
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Figure 3.9. Représentation de l'onglet "Conception" d'une turbine à gaz 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 3.10. Représentation de l'onglet "Conception" du générateur de vapeur 
3.3.2.2  Exploitation de la turbine et du générateur de vapeur 
L'exploitation doit définir le mode de fonctionnement de la turbine et caractériser la 
combustion. La turbine peut opérer sous plusieurs modes : 
- Automatique, sans initialisation utilisateur ou avec initialisation (débit ou puissance) ; 
- Manuel à débit de combustible imposé (débit à spécifier) ; 
- Manuel à puissance imposée (puissance à spécifier). 
Pour caractériser la combustion, l'utilisateur peut définir l'air entrant (température, excès ou 
débit constant imposé) ou bien spécifier la température haute. La figure 3.11 illustre le mode 
d’exploitation d'une turbine à gaz. 
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Figure 3.11. Représentation de l'onglet "Exploitation" d'une turbine à gaz 
On peut également n’utiliser que la chaudière post-combustion (élimination de la turbine à 
combustibles). Une partie des fumées peut être envoyée à l’évent et non plus vers les 
échangeurs de récupérations. Pour le générateur de vapeur, en exploitation, si l'échangeur est 
en marche, il faut spécifier une température de sortie de la vapeur ou de l'eau chaude produite. 
Si le mode de fonctionnement choisi est "manuel à débit imposé", il est également nécessaire 
d'imposer le débit. 
3.3.2.3  Contraintes de la turbine et du générateur de vapeur 
Les contraintes techniques d'une turbine à combustible concernent les débits de combustible 
entrant, d'air entrant et des fumées générées. Par ailleurs, la puissance électrique générée par 
la turbine est également bornée par une valeur minimale (non nécessairement nulle) et une 
valeur maximale admissible. Ces contraintes peuvent être pondérées pour augmenter ou 
diminuer leur considération au cours du processus d’optimisation. Les contraintes associées 
au générateur de vapeur concernent le débit et la température de sortie du courant froid. Les 
bornes à définir par l'utilisateur sont libres en ce qui concerne la variable de débit, mais 
l'intervalle technique de température spécifié doit être inclus dans l'intervalle de température 
défini pour le réseau sur lequel est produite la vapeur (ou l'eau chaude). Par ailleurs, la pompe 
d’eau de l’échangeur peut être prise en compte, en ce qui concerne sa consommation 
électrique (onglet ‘‘Auxiliaires’’). Cette pompe peut être caractérisée comme un auxiliaire 
électrique seul ou comme une turbo-pompe (turbine permutable ou commutable). La 
puissance électrique consommée est définie comme une fonction linéaire du débit de la 
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pompe. Enfin, des pertes en eau peuvent être définies (onglet ‘‘Options’’). Si une perte est 
définie, le débit des pertes est une fonction linéaire du débit d’eau entrant dans l’échangeur. 
 
3.3.3 Modélisation de la turbine et du générateur de vapeur 
3.3.3.1  Modélisation de la turbine à vapeur 
Calcul du compresseur d’air 
Les pressions d'entrée/sortie étant connues, la température d'entrée étant spécifiée par 
l'utilisateur, le travail théorique de la compression d'air s'obtient en utilisant la notion de 
processus isentrope :  
( ) ( )ssseee PTSPTS ,, ∗=        (3.17) 
( ) ( )ssseee PTHPTHW ,,min ∗−=       (3.18) 
Le rendement réel se calcule à partir du travail minimum fourni en utilisant la courbe de 
rendement définie par l'utilisateur (il est à noter que la courbe est, ici, définie par rapport à la 
notion de travail minimum) : 
cWbWaRdt ++= min
2
min ..        (3.19) 
Et finalement, le travail réel obtenu par la compression est donné par : 
Rdt
W
W min=          (3.20) 
Calcul de la combustion 
L'équation de combustion, combinée au calcul de la quantité d'oxygène exactement nécessaire 
à la combustion, permet de définir avec exactitude la composition et les débits partiels des 
fumées générées. Le débit d'air et l'enthalpie de l'air étant connus (après compression), le 
débit de combustible étant fixé (le PCS de celui-ci étant spécifié), et éventuellement le débit et 
l'enthalpie de l'eau dégazée supplémentaire étant évalués. Oon obtient l'enthalpie adiabatique 
des fumées, qui permet d'accéder à la température adiabatique de combustion. 
La température haute (température réelle après combustion) s'obtient en utilisant la courbe de 
température définie par l'utilisateur, fonction quadratique de la température adiabatique : 
 cTbTaT adiaadiahaute ++= ..
2       (3.21) 
Calcul de la turbine 
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Les conditions hautes étant parfaitement déterminées (température, pression, composition), la 
pression de sortie étant spécifiée, le calcul de la turbine est tout à fait conforme à celui 
présenté pour la turbine à vapeur (voir chapitre 4). La notion de processus isentrope et de 
rendement isentropique permettent de calculer d'une part la température réelle de sortie, et 
donc le niveau d'énergie des fumées, et d'autre part, en utilisant la courbe de rendement de la 
turbine, la puissance électrique produite. 
Les calculs effectués permettent de caractériser le fonctionnement de la turbine à combustible 
en fournissant : 
- Les débits d'air, de combustible et éventuellement d'eau ;  
- La température "haute" et la température de sortie des fumées ;  
- Le débit et la composition des fumées ; 
- La puissance produite. 
3.3.3.2  Modélisation du générateur de vapeur  
L'échangeur de récupération est modélisé par un modèle d'échange thermique de type UA, ce 
qui signifie que la surface d'échange et le coefficient d'échange thermique global sont 
supposés connus et constants. Pour le courant froid entrant, sont connues, la température et la 
pression de l’eau dégazée. Pour le courant chaud, la composition, la température et le débit 
des fumées sont parfaitement maîtrisés. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 3.12. Schéma de modélisation du générateur de vapeur 
L’annexe du chapitre 3 donne le modèle du générateur de vapeur. 
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Pour cette modélisation, il existe trois types de sortie : 
- sortie par convergence ; 
- sortie par atteinte du nombre d’itérations maximum ; 
- sortie par échec (après échec de la procédure de sous relaxation du problème).  
3.3.4 Fonctions objectifs, variables d’optimisation et contraintes 
3.3.4.1 Fonctions objectifs 
Critères économiques 
Les fonctions objectifs utilisées comme critères économiques par [VAL 94] pour 
l’optimisation de la turbine à gaz (CGAM) sont reprises dans cette partie (voir tableau3.13) :  
 
Tableau 3.13.  Coût d’investissement de la centrale thermique à gaz [VAL 94] 
Coût d’investissement des équipements ($) Formules 
Compresseur d’air 
 
- am
•
 : débit d’air (kg/s) 
- CAη  : Rendement isentropique 
- P1 et P2 : Pression en aval et en amont (bar) 





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

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1
2
1
2
CA
a
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ln
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)9,0(
m
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Turbine  
 
- gm
•
 : Débit de gaz (kg/s) 
- TGη  : Rendement isentropique 
- P3 e P4 : Pression en aval et en amont (bar) 
- T3 : Température de la chambre de combustion (K) 
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92,0
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4
3
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

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Chambre de combustion 
 
- am
•
 : Débit d’air (kg/s) 
- P2 e P3 : Pression en aval et en amont (bar) 
- T3 : Température de la chambre de combustion (K) 
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P
P
995,0
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3
2
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
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Alternateur 
Ep : puissance électrique produite (MW) 
( ) 49,0pE32,3  
Récupérateur/générateur de vapeur 
- gm
•
 : Débit de gaz (kg/s) 
- sm  : Débit de vapeur (kg/s) 
- hs : enthalpie fournie à la vapeur (kW) 
- T4 e T5 : Température en aval et en amont (K) 
( )
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Ces fonctions économiques seront combinées avec le coût du combustible (gaz naturel) pour 
composer le critère économique « Coût de Fonctionnement » noté CF qui sera minimisé. Le 
Coût de Fonctionnement annuel est calculé comme suit [VAL 94] : 
∑+=
i
if ZPCF         (3.29) 
PCImNPP fuff
•
= 3600        (3.30) 
( )ϕCRFzZ ii =         (3.31) 
 
avec : 
Pf le coût annuel du combustible ($/an), N le nombre d’heures de fonctionnement de 
l’installation dans l’année (N=8000 h), Puf le prix unitaire du combustible (gaz naturel) (Puf = 
0,004 $/MJ), 
•
fm le débit horaire de combustible (kg/h), PCI le pouvoir calorifique inferieur 
du combustible (PCI = 50 MJ / kg), Zi le cout d’investissement et de maintenance de 
l’équipement i, zi le coût d’investissement de l’équipement i, (CRF) le facteur annuel de 
recouvrement du capital (CRF = 0,180) et ϕ  facteur de maintenance (ϕ = 1,06). 
 
Le problème économique s’écrit : 
Min (CF) 
CF = fonctions économiques 
Critère technique 
Dans cette étude, un critère technique représentant la puissance électrique produite (PP) par la 
turbine à gaz sera maximisé. 
Max (PP) 
PP = fonctions technique 
Critère environnemental 
Les critères environnementaux sont quantifiés à partir de la méthodologie proposée par 
IchemE. Les impacts environnementaux sont calculés suivant la formule :  
i,NNi   FPM FE ∑=        (3.32) 
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où FEi désigne le fardeau environnemental i, MN est la masse (ou le débit massique) de la 
substance émise N et FPi,N  représente le facteur de potentiel d’impact de la substance N relatif 
au fardeau environnemental i. Les fumées de la combustion rejetées dans l’atmosphère sont 
composées principalement de CO2, SO2, NOx, CO et de poussières. Les impacts 
environnementaux découlant des ces substances permettent de composer les charges 
environnementales (FEi) (HTP, GWP, PCOP, AP et EP). Dans cette partie, les critères 
environnementaux seront calculés à partir de l’optimisation bicritère économique et 
technique. 
3.3.4.2 Variables d’optimisation 
Comparativement aux travaux de [VAL 94], et compte tenu des éléments modélisés sous 
ArianeTM, les variables d’optimisation retenues pour le modèle de la turbine à gaz sont la 
pression de la chambre de combustion (P2) et le débit de gaz naturel (mGN) injecté dans cette 
même chambre de combustion (voir figure 3.13). Sur la figure 3.13, meau représente le débit 
d’eau d’alimentation du générateur de vapeur, mv, le débit de vapeur généré, mair le débit d’air 
aspiré et compressé par le compresseur et mGaz, le débit de fumée issu de la combustion. Le 
logiciel PlessalaTM, permet l’extraction de ces variables sur une feuille MS Excel® grâce à la 
technologie COM. Celles-ci permettent l’établissement des critères technico-économiques et 
l’optimisation avec la bibliothèque Multigen sous MS Excel®. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 3.13. Schéma de principe du système de cogénération 
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3.3.4.3 Contraintes 
Les contraintes de ce problème sont d’une part définies sur l’onglet contraintes de chaque 
équipement sous ArianeTM, et d’autre part sur l’interface Multigen. Pour ce dernier cas, les 
bornes des variables d’optimisation constituent les contraintes. L’ensemble des contraintes est 
défini ci-dessous : 
• Contraintes liées à la Turbine à gaz : 
1000 ≤ Puissance produite  ≤ 50000  kW 
10 ≤ Débit de sortie des fumées  ≤ 1000  t /h 
10 ≤ Débit d’air admissible ≤ 500  t /h 
0 ≤ Rendement global ≤ 10  t /h 
0 ≤ Rendement chaleur / force ≤ 10  t /h 
0 ≤ Rendement électrique équivalent ≤ 1  t /h 
• Contraintes liées au générateur de vapeur : 
10 ≤ Débit de sortie vapeur ≤ 200  t /h 
• Contraintes liées aux variables d’optimisation : 
9 ≤ P2 ≤ 17  bar 
1000 ≤ mGN ≤ 10000 Nm
3/h 
3.3.5 Optimisation bicritère : Min CF et Max puissance produite  
Pour cette étude techno-économique de la turbine à gaz, une optimisation bicritère a été 
réalisée sur les critères économique (CF) et technique (PP) avec les valeurs de paramétrage 
de l’algorithme génétique du tableau 3.14 
Tableau 3.14. Valeurs des paramètres de l’algorithme génétique 
 Bicritère 
Taille de la population 100 
Nombre de générations 200 
Probabilité de croisement 0,75 
Probabilité de mutation 0,20 
 
Le font de Pareto obtenu après l’optimisation bricritère est représenté sur la figure (3.14). La 
méthode d’aide à la décision multicrière TOPSIS est appliquée au front de Pareto de cette 
optimisation avec des poids arbitraires (0,3 et 0,7) appliqués au coût de fonctionnement et à la 
puissance produite respectivement, favorisant ainsi la puissance par rapport au coût de 
Puissance produite en fonction du coût de 
fonctionnement
38000
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fonctionnement. Sur la figure 3.14, le point (TOPSIS rang 1) représente l’alternative de rang 
un de ce scenario. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 3.14. Front de Pareto et TOPSIS de l’optimisation bicritère 
La figure 3.15 est déduite de la précédente optimisation bicritère et le même point TOPSIS 
rang 1 est représenté sur cette courbe. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 3.15. Evolution du GWP en fonction du coût de fonctionnement 
 
Les valeurs des variables d’optimisations du point de rang un sont les suivantes : pression de 
la chambre de combustion P2 de 12,66 (bar) et débit de combustible de 10000 (Nm3/h) pour la 
solution trouvée par TOPSIS, et le tableau 3.15 donne les valeurs des critères correspondants. 
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Tableau 3.15. Valeurs des critères correspondants au point TOPSIS rang un 
CF  
(M$ / an) 
PP  
(kW) 
GWP  
(t éq. CO2 / an) 
EP 
 (t éq. PO4
(3-)/an 
PCOP  
(t éq C2H4 / an) 
AP  
(t éq. SO2 / an) 
17,305 34870,83 166747,612 0,031 87,63 114,27 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
3.4 Conclusion. 
Dans ce chapitre, l’approche d’éco-conception retenue a été appliquée à deux exemples 
extraits de la littérature : le procédé de Williams et Otto et la turbine à gaz modélisée sous 
ArianeTM. L’étude du premier a montré que les valeurs obtenues par l’approche concordent 
bien avec celles de la littérature. Des cas tricritères et une analyse multicritère ont également 
été étudiés. Le second exemple a illustré la modélisation et l’optimisation d’un module de 
production d’énergie sous ArianeTM qui sera utilisé dans la suite de ce travail à travers le 
couplage avec un procédé chimique. Dans ce cas simple étudié ici, seul une étude bicritère 
faisant intervenir un critère coût et un critère technique est considéré pour la phase 
d’optimisation. Les critères environnementaux sont déduits de ce dernier calcul 
d’optimisation. L’approche d’éco-conception, déclinée ici sur ces deux petits exemples, va 
être à présent étendue à l’étude du procédé d’hydrodésalkylation du toluène pour la 
production de benzène dans les chapitres 4 et 5. 
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Intégration de modèles de 
simulation du procédé et de 
l’unité de production d’utilités : 
 
Application au procédé HDA (production de 
benzène par hydrodésalkylation du toluène) 
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Nomenclature et symboles 
Abréviations 
AP :  Potentiel d’Acidification (Acidification Potential) (t éq.SO2/an) 
EP :  Potentiel d’Eutrophisation (Eutrophication Potential)  (t éq. PO4 
3-/an) 
FUCA : Faire Un Choix Adéquat 
GWP :  Potentiel de Réchauffement global (Global Warming Potential) ( t éq. CO2/an) 
HDA:   Production de benzène par Hydrodésalkylation du toluène 
Hi, Ho :  Enthalpies des débits de vapeur à l’entrée et à la sortie (kJ/kg) 
HP :   Haute pression (Bar) 
HTP :  Toxicité Humaine Potentiel (Human Toxicity Potential) (t éq. C6H6/an) 
LP :  Basse pression (Bar) 
MCDM : Aide à la décision multicritère  
MILP : Programmation mixte linéaire (Mixed Integer Linear Programming) 
MINLP :  Programmation mixte non linéaire (Mixed Integer Non Linear Programming) 
MP :  Moyenne pression (Bar) 
NLP :   Programmation non linéaire (Non Linear Programming) 
NSGA :  Non-Sorted Genetic Algorithm 
PCI :   Pouvoir calorifique inférieur du combustible (= PCS / 1.1). 
PCIFO :  PCI (Pouvoir calorifique inferieur) du fioul (GJ/t) 
PCIGN :  PCI (Pouvoir calorifique inferieur) du gaz naturel (GJ/m
3) 
POCP:  Potentiel d’Oxydation Photochimique  (t éq. C2H4/an) 
SBX :   Opérateur de croisement (Simulated Binary Crossover) 
TOPSIS :  Technique for Order Preference by Similarity to Ideal Solution  
WAR :  Algorithme pour la réduction des rejets (WAste Reduction algorithm) 
 
Symboles 
 : ,, iii CBA  Constante d’Antoine, pour les composés du procédé HDA 
Acond :   Surface du condenseur (m
2) 
Areb :   Surface du bouilleur (m
2) 
a, b, c :  Paramètres de la courbe de rendement renseignés par l'utilisateur. 
c :   Nombre total de composants chimiques dans le mélange 
cond :   Condenseur 
CP :   Chaleur massique du liquide de refroidissement (kJ/kg/K) 
CPeau :   Chaleur massique de l’eau au condenseur (kJ/kg/K) 
CRM :   Coût des matières premières ($/an) 
CUT :  Coût des utilités ($/an) 
iD :  Débit de distillat dans la colonne de distillation i (kg/h) 
Dflash :   Diamètre du flash (m) 
dist :   Distillat 
dliq,mass :  Débit massique de liquide sortant au bas du flash tank (kg/h) 
dvap,mas :  Débit massique de vapeur dans le flash  ( kg/h) 
iF  :   Débit d’alimentation de la colonne i (kg/h) 
FCI :  Investissement en capital fixe ($) (Fixed Capital Investment) 
FEi :  Fardeau Environnemental de l’impact i 
Hi :   Enthalpie de sortie de la vapeur dans la turbine (kJ/kg) 
Ho :   Enthalpie d’entrée de la vapeur dans la turbine (kJ/kg) 
Fih  :  Enthalpie de l’alimentation de l’équipement i (kJ/kg) 
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Dih  :  Enthalpie du distillat de l’équipement i (kJ/kg) 
Wih  :  Enthalpie du résidu de l’équipement i (kJ/kg) 
∆ HC :  Enthalpie de combustion (GJ/m3) 
stmiH∆  :  Enthalpie de vaporisation de l’eau (kJ/kg) 
striH∆  :  Enthalpie de vaporisation du mélange chimique i (kJ/kg) 
∆Hi :   Chaleur latente de vaporisation du composé i au condenseur (kJ/kmol) 
∆Hi :   Chaleur latente de vaporisation du composé i au bouilleur (kJ/kmol) 
i :   Composant chimique considéré 
Lflash :   Longueur (hauteur) du flash  (m) 
:combm
•
 Débit de combustible consommé (kg/h) 
:eaum
•
  Débit massique de l’eau de refroidissement (kg/h) 
FOm
•
 :  Débit de fioul (t/h) 
MG :   Masse molaire du distillat (somme des masses molaires) (kg/kmol) 
NG
m
•
:  Débit de gaz naturel consommé (Nm3/h) 
stmim
•
 :  Débit de vapeur demandé par l’équipement i (t/h) 
UTim
•
:   Débit d’utilité i (kg/h, std m3/h, m3/h ou kW) 
RMim
•
:   Débit matière de la matière première i (kg/h) 
N8:   Débit molaire de gaz recyclé en (kmol/h) 
UTiP :   Prix unitaire de l’utilité i ($/kg, $/std m
3, $/m3 or $/kWh) 
RMiP :   Prix unitaire de la matière première i ($/kg) 
ecompP ,  :  Pression de gaz à l’entrée du compresseur en (bar) 
 : idistp   Pression partielle du composant i dans le distillat (mm Hg) 
 : iresidp  Pression partielle du composant i dans le résidu (mm Hg) 
 : condP   Pression totale (opératoire) au condenseur (mm Hg) 
 : rebP   Pression totale (opératoire) au bouilleur (mm Hg) 
Pi :   Pression à de sotie de la turbine (Bar) 
Po :   Pression à l’entrée de la turbine (Bar) 
PT :   Pression du condenseur (bar) 
Q :   Charge utile échangée (kW) 
Qcond :   Quantité de chaleur au condenseur (W) 
ciQ  :  Quantité de chaleur extraite de l’unité i (kJ/h) 
biQ  :  Quantité de chaleur fournie au bouilleur i (kJ/h) 
QEch :   Quantité de chaleur échangée à travers l’échangeur thermique (kW). 
QR :   Puissance totale échangée lors de réaction (kW) 
Qreb :   Quantité de chaleur au bouilleur (kW) 
R:  Taux de reflux  
ratio :   Rapport de consommation de combustible (%) 
ratio:   Ratio énergétique de combustible (%) 
reb :   Bouilleur 
resid :   Résidu 
SEch :   Surface d’échange de l’échangeur thermique (m
2) 
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Sflash :   Section transversale du flash (m
2) 
Si :   Entropie de sortie de la vapeur dans la turbine (kJ/kg/K) 
So :   Entropie d’entrée de la vapeur dans la turbine (kJ/kg/K) 
∗
oT :   Température isentropique à la sortie de la turbine (K) 
:  condT   Température du condenseur (K)  
: rebT   Température du bouilleur (K)  
∆Tml :   Différence de température entre la vapeur de chauffage et le mélange (K) 
Tb :   Température du condenseur (K) 
Teau,e :   Température d’entrée de l’eau dans l’échangeur thermique (K) 
Teau,s :   Température de sortie de l’eau dans l’échangeur thermique (K) 
Ti :   Température à l’entrée de la turbine (K) 
TRe
    Température d’entrée du réacteur (K) 
TRs :   Température de sortie du réacteur (K) 
U :   Coefficient global d’échange thermique (W/m2/K). 
uact :   Vitesse actualisée du gaz dans le flash  (m/s) 
Ucond :   Coefficient global d’échange thermique du condenseur (W/m
2/K) 
Ureb :   Coefficient global d’échange thermique du bouilleur (W/m
2/K) 
ecompV ,
•
 :  Débit volumique de gaz à l’entrée du compresseur en (m3/s) 
iW :  Débit des rejets (kg/h) 
wcond :   Débit d’eau au condenseur (m
3/h) 
Wmax :  Travail maximum produit par la turbine (W) 
Wréel :   Travail réel produit par la turbine (W) 
wS :   Débit de vapeur au bouilleur (m
3/h) 
:idistx   Fraction molaire du composant dans le distillat  
 : iresidx   Fraction molaire du composant dans le résidu 
ρliq :   Masse volumique du liquide (kg/m
3) 
ρvap :   Masse volumique de la vapeur (kg/m3) 
ρm :   Densité molaire dans les conditions du compresseur (kmol/kg). 
 
Lettres grecques 
γ :  Rapport des capacités calorifiques à pression et volume constants 
µ :  Viscosité du liquide (cP) 
η :  Rendement (%) 
τconv :   Taux de conversion du Toluène 
ρ  Coefficient de corrélation 
η1 :  Rendement de la chaudière (%) 
compη  :  Rendement isentropique du compresseur (%) 
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4.1 Introduction 
Ce chapitre présente l’exemple support au développement de la méthodologie d’éco-
conception de procédés industriels. Il s’agit de la production de benzène à partir de 
l’hydrodésalkylation du toluène. Ce procédé a été retenu car il sert souvent de banc de test 
pour des études de « Process Systems Engineering ». Les ouvrages de [DOU88] et de 
[TUR09] sont des références dans le cursus de base en génie des procédés et qui s’appuient 
notamment sur cet exemple pour présenter la démarche traditionnelle de conception 
hiérarchique de procédés. Ainsi, le procédé d’hydrodésalkylation du toluène (HDA) est un 
procédé pour lequel l’ensemble des données physico-chimiques est connu. Ces éléments ont 
constitué une motivation particulière pour étayer notre présentation à travers cet exemple. En 
effet, il aurait été préférable d’étudier un procédé moins conventionnel pour lequel plusieurs 
choix étaient envisageables pour concevoir un procédé « plus vert », notamment le choix des 
matières premières. L’objectif du travail proposé ici se situe à des fins méthodologiques, aussi 
l’accès aux données et la formulation d’hypothèses, qui font certes partie des préoccupations 
d’un ingénieur en génie des procédés, ne devaient pas constituer un verrou. C’est pourquoi le 
cas du procédé HDA sert de fil conducteur à ce travail. 
Le fonctionnement de tout système industriel implique l’utilisation d’utilités que sont : 
l’électricité, la vapeur d’eau, l’eau chaude, l’air comprimé etc. Par conséquent, l’un des points 
essentiels de la modélisation du procédé d’hydrodésalkylation du toluène est le couplage de ce 
dernier avec une unité de production de ces utilités. 
Ce chapitre concerne exclusivement le couplage du modèle du procédé avec celui du modèle 
de production d’utilités, comme cela est illustré sur la  figure 4.1. L’ensemble des méthodes et 
outils a déjà été défini dans le chapitre 2. Deux motivations particulières sous-tendent ce 
chapitre : 
- d’une part, il s’agit de montrer la phase de développement d’un modèle simplifié de 
flowsheeting à travers l’exemple du procédé HDA, qui fait souvent partie intégrante 
de la phase de synthèse de procédés dans l’industrie chimique. Certes, la démarche est 
générale, mais le modèle résultant est spécifique au procédé étudié. Comme cela a été 
mentionné dans le chapitre 2, nous avons fait le choix d’un modèle simplifié qui 
pourra facilement être intégré au sein de la boucle d’optimisation multiobjectif. On 
gagne en temps de calcul pour l’intégration, même si la généricité est perdue. Les 
résultats de ce modèle simplifié seront comparés à ceux d’un logiciel de flowsheeting 
classique (ProSim Plus). 
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- d’autre part, l’objectif est d’illustrer la démarche d’intégration du simulateur du 
procédé avec celui dédié à la production d’utilités  (ArianeTM ).  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 4.1. Cadre général de l’étude : modélisation de procédés  
 
Ce chapitre comporte quatre parties essentielles : 
- L’exemple support de l’étude est l’objet de la première partie. Le procédé 
d’hydrodésalkylation du toluène y est présenté ainsi que son schéma fonctionnel. La 
centrale de production d’utilité est également présentée dans cette partie. Il faut 
insister d’emblée sur le fait que la partie considérée ici n’implique que la partie 
opérationnelle de la contribution de l’unité de production d’utilités au procédé HDA. Il 
est, en effet, usuel que la production des utilités soit partagée au sein d’un site de 
production afin de mutualiser leurs coûts de production.  
- La deuxième partie est dédiée à la présentation des modèles d’opérations unitaires du 
procédé HDA et de la centrale de production d’utilités. Ces modèles, repris des 
travaux de  [DOU 88], de  [TUR 98], [TUR 09], de ProSim [PRO 05] et de la 
littérature, ont été adaptés pour leur future insertion dans le simulateur de procédé. 
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- La troisième partie est consacrée à la description des outils et logiciels utilisés pour la 
mise en place du simulateur du procédé. Le modèle thermodynamique retenu y est 
présenté. 
- La quatrième partie fait l’objet d’une analyse des conditions opératoires choisies 
comme variables d’optimisation et des contraintes d’exploitation du procédé. La 
validation du simulateur du procédé sous MS Excel® avec celui sous ProSimPlusTM 
met fin à cette partie. 
 
4.2 Description du procédé d’hydrodésalkylation du  
toluène 
Il existe diverses voies pour la synthèse du benzène, parmi lesquels, le reformage catalytique, 
le vapocraquage et l’hydrodésalkylation du toluène. Le modèle du procédé 
d’hydrodésalkylation choisi est celui de [DOU 88], modifié par [TUR 98] et [TUR 09]. La 
figure 4.2  illustre le schéma du procédé HDA pour la production du benzène.  
Ce procédé implique deux réactions, la conversion du toluène en benzène et l’équilibre entre 
le benzène et le diphényle : 
466287 H     HC CHHC +→+        (4.1) 
21012662 HHCHC +↔         (4.2) 
avec:  
C7H8 : Toluène, H2 : Hydrogène, C6H6 : Benzène, CH4 : Méthane, C12H10 : Diphényle  
 
Le procédé d’hydrodésalkylation du toluène comprend essentiellement trois étapes : la 
première est la réaction entre le toluène et l’hydrogène qui a lieu dans un réacteur adiabatique. 
Elle est suivie de la séparation des phases liquide et vapeur et d’une purge de méthane pour 
éviter son accumulation dans le procédé. Le coproduit, méthane peut être soit brûlé comme 
combustible dans le four après séparation membranaire soit éliminé à la torche. Le diphényle 
est très souvent récupéré et valorisé en tant que tel par l’industrie de synthèse. Cependant dans 
cette étude ces deux coproduits seront considérés comme des polluants.  
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Figure 4.2. Procédé HDA proposé par [DOU88] Douglas (1988) modifié. 
 
Contrairement aux autres procédés d’hydrodésalkylation, le procédé de Douglas (1988) 
n’utilise pas de catalyseur, mais les réactions ont lieu à haute température (environ 700°C). Le 
toluène pur et l’hydrogène (composé de 5% de méthane) sont introduits dans le procédé. Ce 
mélange est d’abord préchauffé dans un échangeur de chaleur, réchauffé avec les effluents du 
réacteur, avant son entrée dans le four. Dans le four, la température du mélange est portée aux 
environs de 621°C afin de favoriser la cinétique de réaction. 
Dans le réacteur, le toluène et l’hydrogène à haute température se combinent pour donner le 
benzène. Cette réaction est exothermique. Le mélange chimique entre dans le réacteur à une 
température d’environ 621 °C pour en sortir à environ 680 °C. A cette température, une 
réaction parasite recombine les molécules de benzène pour donner du diphényle.  
Dans un souci de récupération énergétique, les effluents du réacteur sont redirigés vers le 
préchauffeur afin d’échanger leur chaleur avec le mélange entrant. Ils en ressortent à environ 
550 °C. 
Ces effluents du réacteur sont tous à l’état gazeux (environ 550 °C) ; ce qui conduit à les 
refroidir à une température proche de celle de l’eau de refroidissement disponible, pour 
atteindre soit une condensation totale, soit une séparation des phases liquides et gazeuses. 
 
 
 
 
 
Chapitre 4 – Intégration de modèles de simulation du procédé et de l’unité de production 
                     d’utilités 
 
 117 
Pour se faire, les gaz passent à travers un échangeur refroidisseur pour être refroidis d’une 
température de 550 °C à 38 °C. Cela peut être vu comme un condenseur partiel, avec un débit 
en sortie composé de gaz et de liquide. Cet effluent est ensuite introduit dans un flash à haute 
pression où l’équilibre liquide-vapeur peut être obtenu. Le flash  haute pression possède deux 
débits en sortie, un débit liquide et un autre gazeux. La phase liquide du flash est dirigée vers 
le système de récupération de liquide tandis que la phase vapeur est récupérée. 
Puisqu’un flash ne permet pas séparation tranchée, une fraction de la phase gazeuse sera 
entraînée dans la phase liquide et réciproquement. Si cette fraction de gaz constitue un 
contaminant pour le produit final, alors elle doit être extraite. Si les composés légers sont 
extraits avec le produit, leur incidence est une diminution de la pureté du produit final. La 
méthode pour atteindre la pureté souhaitée du produit est d’incorporer soit une colonne de 
distillation « stabilisateur » [DOU 88], soit un flash basse pression [TUR 98] et [TUR 09], 
dans le courant liquide entre le flash haute pression et la colonne de distillation du produit 
(benzène), afin d’éliminer l’hydrogène et le méthane qui s’y trouvent. 
Les deux méthodes ayant été utilisées pour le même procédé dans le littérature, l’approche de 
[TUR 98] et [TUR 09] est retenue dans cette étude par souci de simplicité et de réduction du 
coût d’investissement. Le résidu du flash basse pression (BP), ne contiendra alors que trois 
produits : le toluène, le benzène et le diphényle.  
Le tableau 4.1 indique que le benzène qui est le plus volatil dans le milieu ambiant sera séparé 
en premier dans la colonne de distillation qui suit le flash basse pression. Le résidu de cette 
colonne sera composé de toluène et de diphényle. Les points d’ébullition sont tels que le 
toluène est le plus volatil des deux. Donc ce dernier sera récupéré en distillat et recyclé vers le 
réacteur, tandis que le diphényle sera soit récupéré comme coproduit, soit rejeté comme 
polluant. Dans le cadre de cette thèse, le diphényle et le méthane sont considérés comme des 
polluants. 
 
Tableau 4. 1. Points d’ébullition normale des constituants chimiques du HDA 
Composants Point d’ébullition 
Hydrogène -253 °C 
Méthane -161 °C 
Benzène 80 °C 
Toluène 111 °C 
Diphényle 253 °C 
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La satisfaction des besoins énergétiques du procédé tant au niveau des échangeurs de chaleur 
qu’au niveau des machines tournantes se fera par l’ajout d’une centrale thermique au procédé 
HDA. Cette centrale de production d’utilité est réalisée sous ArianeTM qui est un logiciel de 
modélisation et d’optimisation de centrales de production d’utilités et de leurs rejets (CO2, 
SO2, NOx, etc..).  
Il faut noter qu’ArianeTM  a permis de modéliser dans le cadre de l’étude, non seulement la 
production d’utilités requises (chaudière de production de vapeur haute pression, turbine pour 
la production d’électricité), mais également le four du procédé et ses émissions. Pour le 
couplage d’ArianeTM et du procédé d’hydrodésalkylation (modélisé sous MS Excel), un 
autre logiciel nommé PlessalaTM est utilisé. Celui-ci permet d’extraire les variables et les 
résultats d’ArianeTM et ainsi, grâce à un code VBA, de récupérer les variables et résultats sur 
une feuille Microsoft Excel. Ces valeurs seront ensuite utilisées dans le modèles HDA pour 
satisfaire les différents besoins énergétiques. 
4.3 Bilan global de matière 
Le procédé d’hydrodésalkylation du toluène a été repris dans plusieurs travaux de recherche 
incluant le dimensionnement des équipements notamment le réacteur, l’optimisation 
topologique, l’optimisation environnementale, l’étude de l’influence des conditions 
opératoires telle que la température, l’étude dynamique, le contrôle du système etc. Les 
auteurs ne s’intéressent en général qu’aux caractéristiques du produit et aux conditions 
opératoires. Ils ne présentent pas les bilans globaux permettant d’accéder aux diverses 
caractéristiques (température, pression, débit, etc.) en tout point du procédé. Pour palier ce 
manque, le bilan matière est établi (voir annexe 1 du chapitre 4) afin de permettre la mise en 
place du simulateur. Le procédé global dans lequel les courants ont été numérotés est proposé 
sur la figure 4.3. L’intérêt de ce modèle global est que tous les calculs de débit sont 
explicites ; ce qui simplifie fortement la résolution et les temps de calcul. 
L’un des intérêts de l’étude est à terme la conception un simulateur simplifié du procédé 
d’hydrodésalkylation du toluène couplé à la centrale de production d’utilités. Ce simulateur de 
procédé doit mettre en évidence l’influence des conditions opératoires sur les dimensions des 
équipements du procédé (coût d’investissement) et sur les impacts environnementaux 
résultant de l’exploitation de celui-ci et de sa centrale thermique. Pour atteindre ces objectifs, 
le développement et la mise en place de modèles d’opérations unitaires s’impose.  
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4.3.1 Modèles d’opérations unitaires du procédé et de la centrale 
4.3.1.1 Préchauffeur (FEHE) 
L’objectif ici est de réaliser une récupération énergétique avec l’effluent du réacteur, et ce 
dans un souci d’intégration énergétique, car le réacteur est suivi directement d’un échangeur 
refroidisseur qui ferait passer la température de mélange chimique sortant de celui-ci, de 680 
°C à 38 °C. Cela représente une énorme perte de chaleur valorisable. Alors, l’effluent à la 
sortie du réacteur qui est à une température d’environ 680 °C, va céder au courant 
d’alimentation du préchauffeur une partie de sa chaleur afin de porter la température de ce 
dernier de 120°C à 225 °C. Cet échange de chaleur est réalisé au travers d’un échangeur 
thermique « alimentation-effluent », (en anglais « feed-effluent heat exchanger »). Son aire 
d’échange est déterminée à partir de la formule :  
 
ml
Ech
Ech
TU
Q
S
∆
=
η
        (4.3) 
Où SEch est la surface d’échange de l’échangeur thermique (m
2), QEch la puissance de 
l’échangeur (W), U le coefficient global de l’échange thermique (W/m2/°C) et η le rendement 
de l’échangeur où sa valeur est généralement d’environ 0,9 pour un échangeur du type tube-
calandre [TUR 98]. 
 
4.3.1.2  Four 
Le procédé d’hydrodésalkylation étudié est non catalytique. Il doit alors impliquer une 
réaction à haute température. Seule la température aura donc une influence sur la vitesse de la 
réaction. La réaction principale est exothermique. Donc, une augmentation de température 
réduira la conversion due à la deuxième réaction. Le mélange chimique provenant du 
préchauffeur FEHE traverse le four qui augmente sa température de 225 °C à 621 °C avant 
son admission dans le réacteur piston. 
La modélisation du four est réalisée avec le logiciel ArianeTM, sous la forme une chaudière 
bicombustible (gaz naturel et fioul). Les débits de gaz naturel et de fioul, calculés à partir du 
simulateur de procédé sous Excel® sont transmis via la technologie COM à ArianeTM, qui 
calcule à partir de ces valeurs les débits des émissions polluantes dues à la combustion. En 
effet, la puissance du four est calculée à partir du bilan enthalpique du simulateur de procédé 
HDA. Ce bilan enthalpique est réalisé par intégration grâce à la technologie COM, du serveur 
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thermodynamique Simulis® thermodimics au procédé HDA sous MS Excel®. Cette puissance 
permettra le calcul des débits de gaz naturel et de fioul utilisés par le four en temps réel. 
L’utilisation simultanée de deux combustibles dans le four bicombustible impose l’intégration 
d’un ratio de consommation des combustibles défini comme suit : 
escombustibldeux  des  totaleénergie
ecombustiblpremier  lepar  fournie énergie
=ratio     (4.4) 
 
L'enthalpie de combustion des combustibles (∆HC) prend en compte ce ratio de 
consommation des combustibles et est calculé comme suit :  
GNFO
FOGN
C
PCIratioPCIratio
PCIPCI
H
).1(
.1,1
−+⋅
⋅⋅
=∆      (4.5) 
Le débit de gaz naturel ( GNm
•
) est déterminé à partir de la formule suivante: 
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    (4.6) 
Le débit de fioul ( FOm
•
) est aussi calculé à partir de la formule suivante:  
)1( ratioPCI
Q
m
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−⋅⋅
=
•
η      (4.7) 
Dans ces formules, ∆HC  représente l’enthalpie de combustion pour une chaudière 
bicombustible (GJ/m3), Q est la quantité de chaleur échangée dans le four (GJ/h), GNm
•
  est le 
débit de gaz naturel (NM3/h) tandis que FOm
•
 représente le débit de fioul (t/h). Le ratio est le 
rapport de consommation de combustible, η le rendement du four, PCIGN, le PCI (Pouvoir 
calorifique inferieur) du gaz naturel (GJ/m3) et PCIFO, le PCI (Pouvoir calorifique inférieur) 
du fioul (GJ/t). 
4.3.1.3 Réacteur adiabatique piston 
Les performances du réacteur, considéré comme le cœur du procédé, sont d’une extrême 
importance pour la détermination de la viabilité de l’ensemble du procédé et des impacts 
environnementaux. La création de coproduits indésirables est à éviter, voir minimisée en 
fonction des performances de celui-ci. Essentiellement, deux réactions ont lieu dans le 
réacteur piston, considéré adiabatique dans l’étude : 
 
466287 H     HC CHHC +→+       (4.1 bis) 
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21012662 HHCHC +↔        (4.2 bis) 
avec :  
C7H8 : Toluène, H2 : Hydrogène, C6H6 : Benzène, CH4 : Méthane, C12H10 : Diphényle  
Le toluène pur  ainsi que l’hydrogène frais et recyclés sont introduits dans le réacteur après 
avoir été préalablement préchauffés dans l’échangeur FEHE et portés à haute température 
dans le four. Le réacteur adiabatique piston est modélisé à partir uniquement de la première 
réaction (4.1), comme défini notamment dans les travaux de [DOU 88], de [BRO 92] et de 
[YIC 98]. Cette première réaction est caractérisée par une seule variable qui est le taux de 
conversion, τconv , défini comme :  
réacteur le dans admises toluène de Moles
réacteur le dans converties toluène de Moles
conv =τ     (4.8) 
 
Une seconde variable appelée sélectivité (Se), qui tient compte de la seconde réaction est 
définie comme :   
converties toluène de Moles
réacteur du sortie la  à benzene de Moles
Se =      (4.9) 
 
La caractéristique principale d’un réacteur est son volume. Douglas [DOU 88] considère un 
réacteur adiabatique piston et calcule le volume de celui-ci à partir de la formule suivante :  
ρ
τ
k
MF
V convR
)]1/(1ln[ −
=         (4.10) 
Dans cette formule, τconv est le taux de conversion, la valeur utilisée par Douglas [DOU 88] 
est 0,75, F (kmol/h) représente le débit molaire du mélange à l’entrée du réacteur, M (g/mol) 
la masse molaire de ce mélange, k (1/h) la constante de vitesse et ρ (kg/m3) la masse 
volumique du mélange. En supposant que le toluène à l’entrée du réacteur est pur, Douglas 
[DOU 88] a donné une formule empirique reliant le taux de conversion et la sélectivité : 
544,1)1(
0036,0
1
conv
Se
τ−
−=        (4.11) 
La vitesse de la réaction est fonction de la température selon la loi d'Arrhenius :  
RT
E
ekk
−
= 0         (4.12) 
avec :  - k0 : Fréquence ou le facteur pré-exponentiel 
- E : Energie d’activation de la réaction (kJ.mol-1) 
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- R : Constante universelle des gaz parfaits (J.mol-1.K-1) 
- T : Température de la réaction (K) 
Ainsi, dans les travaux de [LUY 98], les expressions de la cinétique des réactions sont 
données comme des fonctions des pressions partielles (psia) des constituants gazeux pour les 
deux principales réactions du HDA (4.1 et 4.2), et on a :  
   2
1
)
255616
(
1 6858,3 HT
T PPer
−
=      (4.13) 
   HD
T
B
T PPePer
)
255616
(
52
)
255616
(
4
2 10553.210987,5
−−
×−×=  (4.14) 
r1 et r2 sont les vitesses des réactions, (4.1) et (4.2)  exprimées en lbmol / (min.ft
3) et T en 
degré Kelvin. Dans [DOU 88] seule la réaction (4.1) est prise en compte, car elle est 
exothermique et prépondérante par rapport à la réaction (4.2), et sa vitesse est donnée par :  
   2/1))(( HTkr −=  
Dans le procédé, la température de sortie du réacteur est fonction de la sélectivité, donc du 
taux de conversion selon la formule :  
Se
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1
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1
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24442
+−−+−+
−= (4.15) 
 
TRs et TRe
  (K) sont respectivement les températures d’entrée et de sortie du réacteur, les Cpi 
(kJ/kmol/K) sont les capacités calorifiques des composés chimiques dans le mélange à 
l’entrée du réacteur, QR est la puissance totale échangée lors de réaction (kW), qui est 
fonction de la température adiabatique du mélange à l’intérieur du réacteur, donc du taux de 
conversion. La valeur de ijx  représente la fraction du constituant i du mélange au point j du 
procédé. Les valeurs de jN  (kmol/h) et jiN  (kmol/h) représentent respectivement le débit 
molaire total du mélange au nœud j du procédé et le débit molaire partiel du constituant i, au 
point j du procédé. Les détails sur la détermination de débits sont donnés en annexe 1. 
4.3.1.4 Echangeur refroidisseur 
Le rôle de cet échangeur est de favoriser la séparation entre phases qui aura lieu en aval dans 
le flash  haute pression. Le courant chimique sortant du réacteur à 680°C cède une partie de sa 
chaleur dans le préchauffeur et sort à une température de 550 °C correspondant à un état 
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vapeur du mélange chimique. Le mélange entre alors dans cet échangeur à 550°C pour en 
ressortir à 38°C favorisant ainsi la condensation des composées aromatiques qu’il contient.  
Le calcul de la surface d’échange de cette opération unitaire se fait à partir du bilan 
énergétique suivant : 
)( ,, eeauseauPeaumlEchEch TTCmTUSQ −=∆=
•
η      (4.16) 
Dans la formule ci-dessus, QEch est la quantité de chaleur échangée à travers l’échangeur 
thermique (kW), SEch la surface d’échange de l’échangeur thermique (m
2), U le coefficient 
global d’échange thermique (W/m2/K), η l’efficacité de l’échangeur, eaum
•
 le débit massique 
de l’eau de refroidissement (kg/h), CP Chaleur massique du liquide de refroidissement 
(kJ/kg/K), Teau,s et Teau,e les températures de sortie et d’entrée de l’eau dans l’échangeur 
thermique (K) et ∆Tml la différence de température moyenne logarithmique (K). 
4.3.1.5 Flash à haute et basse pression 
Le mélange chimique après refroidissement et condensation dans l’échangeur refroidisseur 
entre dans le flash haute pression (HP). Le but ici est de séparer les gaz incondensables 
(hydrogène et méthane) des composés aromatiques condensables. Cette opération se fait à 
38°C et sous 32 bar. Ainsi, une partie des gaz, essentiellement du méthane sera rejetée à la 
purge afin d’éviter son accumulation dans le procédé et le reste sera recyclé vers l’entrée du 
procédé. La séparation dans un flash n’étant pas tranchée, la phase liquide est admise dans un 
deuxième flash, appelé flash basse pression (BP). Cette fois, le résidu de gaz est éliminé en 
tête de flash et la phase liquide est transférée vers la cascade de colonnes de distillation, la 
séparation est alors considérée comme tranchée. Les conditions opératoires dans le flash BP 
sont les suivantes : température de 38°C et pression de 10 bar. La modélisation des deux 
flashs se fait à partir d’heuristiques provenant de [TUR 09] : les flashs  sont verticaux, le 
rapport longueur sur diamètre (L/D) doit être compris entre 2,5 et 5 avec un optimum à 3. Le 
temps d’accumulation du liquide jusqu’à la moitié du flash est de 5 minutes. Le modèle de ces 
flashs  est basé sur la détermination du  diamètre, longueur et section transversale, calculés 
comme suit : 
Le diamètre du flash est calculé à partir du débit massique de la phase vapeur dans le flash 
(kg/h), de la masse volumique (kg/m3) de celui-ci et de la vitesse actualisée du gaz dans la 
partie haute du flash.  
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5.0, )
4
3600
(
piρ vapac
masvap
flash
u
d
D =        (4.17) 
Le calcul de la longueur du flash (en m) repose sur l’hypothèse que le temps pour remplir le 
flash à moitié par la phase liquide du mélange entrant est de 5 min alors : 
36005,0
 6054
2
,
××
×××
=
liqflash
masliq
flash
D
d
L
ρpi
      (4.18) 
où, dliq,mass représente le débit massique de liquide sortant au bas du flash (kg/h), ρliq, la 
masse volumique de la phase liquide (kg/m3). Par la suite, la section transversale du flash (en 
m2) est calculée suivant la formule : 
4
2
flash
flash
D
S
pi
=         (4.19) 
Les masses volumiques de liquide et de gaz seront déterminées à partir du serveur 
thermodynamique Simulis® thermodynamics. 
4.3.1.6 Colonnes de distillation 
Le mélange aromatique dépourvu de gaz doit être séparé dans une cascade de colonnes de 
distillation. Cette opération de séparation comportera deux colonnes de distillation à plateaux. 
Les composés chimiques présents dans le mélange sont séparés suivant leur température 
d’ébullition (volatilité relative) en fonction des valeurs du tableau 4.1. Ainsi, dans la première 
colonne, le benzène est récupéré en tête alors que le toluène et le diphényle partent en pied. 
Dans la seconde colonne, le toluène est récupéré en tête de colonne et le diphényle en pied. 
Des contraintes de production sont imposées au produit : la capacité de production est fixée à 
265 kmol/h et celle-ci doit avoir une pureté de 99,97% [DOU 88]. Les colonnes de distillation 
à plateaux sont équipées d’un condenseur dont le rôle est de refroidir le produit de tête et d’un 
bouilleur ayant pour rôle de vaporiser le produit au pied de la colonne.  
 
4.3.1.7 Colonnes de distillation 
La modélisation des colonnes de distillation repose sur la méthode de shortcut proposé par 
Fenske- Gilliland- O’Connell. L’objectif ici est la détermination des dimensions de la colonne 
qui seront utilisées par la suite dans le calcul du critère économique du procédé.  
Chapitre 4 – Intégration de modèles de simulation du procédé et de l’unité de production 
                     d’utilités 
 
 125 
4.3.1.7.1 Volatilité relative (αav) 
La volatilité relative à la pression opératoire pour une colonne de distillation est égale à la 
racine carrée des produits des volatilités relatives des composants légers, divisé par les 
volatilités relatives des composants lourds se trouvant dans le distillat et le résidu de la 
colonne ; 
 
lourd
resid
lourd
dist
leger
resid
leger
dist
av
pp
pp
×
×
=α        (4. 20). 
Dans l’expression ci-dessus,   , lourddist
leger
dist pp sont les pressions partielles des composants léger et 
lourd dans le distillat (bar) et    , lourdresid
leger
resid pp les pressions partielles des composants léger et 
lourd dans le résidu (bar). La volatilité relative indique la facilité ou la difficulté d’utiliser la 
méthode de distillation afin de séparer les composés les plus légers des moins légers. Sa 
valeur sera utilisée pour le calcul du reflux minimum. 
 
4.3.1.7.2 Reflux minimum (Rm) 
C’est la partie minimum de la fraction vaporisée qui est condensée et renvoyée comme liquide 
dans la colonne de distillation. Sa détermination est importante pour le calcul du reflux 
opérationnel. Le reflux minimum Rm est calculé à partir de l’équation d’Underwood telle que, 






−
−
=
lourd
a
lourd
cond
avleger
a
leger
cond
av
m
x
x
x
x
R
limlim)1(
1
α
α
      (4.21) 
où, αav est la volatilité relative de la colonne calculée plus haut,    ,
lourd
dist
leger
dist xx les fractions 
molaires des composés léger et lourd dans le distillat,    , limlim
lourd
a
leger
a xx les fractions molaires des 
composés léger et lourd dans l’alimentation.  
4.3.1.7.3 Reflux opérationnel (R) 
Afin d’augmenter la pureté du produit désiré, une partie des condensats est souvent réinjectée 
dans la colonne de distillation, il s’agit du reflux. Le taux de reflux ou pourcentage de 
condensat renvoyé dans la colonne est un critère important dans la définition des conditions 
opératoires. Généralement, la valeur de reflux retenue doit être comprise entre le taux de 
reflux minimum et le taux de reflux maximum. La valeur retenue pour le calcul du reflux 
opérationnel est celle de son optimum économique [JOS 10], et est donnée par : 
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  R= 1,2 Rm        (4.22) 
4.3.1.7.4 Nombre de plateaux (N) 
L’objectif de cette opération unitaire est de séparer les composés d’un mélange. Pour 
améliorer cette séparation, une grande surface d’échange entre la phase gazeuse et la phase 
liquide est nécessaire. Pour augmenter la surface d’échange, on introduit des plateaux ou des 
garnissages structurés ou non. Le nombre de plateaux théoriques au taux de reflux opératoire  
est donné par le modèle de Gilliland, défini comme suit :  
NT = 2Nm         (4.23) 
La valeur de la formule de Gilliland est déterminée à partir de l’équation de Fenske qui 
permet le calcul du nombre minimum de plateaux (Nm) 



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×
×
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leger
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lourd
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leger
dist
av
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xx
N ln
ln
1
α
      (4.24) 
où,    , lourdresid
leger
resid xx représentent les fractions molaires des composés légers et lourds dans le 
résidu. Ainsi, le nombre de plateaux réels de la colonne est donnée par : 
0E
N
N T=          (4.25) 
Dans cette formule, Eo représente l’efficacité de la colonne. Sa valeur est déterminée à partir 
de l’équation d’O’Connell définie comme suit : 
( )( )4/10
5,0
Fav
E
µα
≈
        (4.26) 
µF : est la viscosité du liquide dans la colonne. Il est considéré que la colonne est alimentée en 
liquide saturé. Si en outre la plupart des liquides sont à leurs points d’ébullition avec une 
viscosité de l’ordre de 0,3 cP [DOU 88], alors E0 devient : 
( )( )4/10 3,0
5,0
av
E
α×
≈
        (4.27) 
4.3.1.7.5 Hauteur de la colonne (Hcol) 
D’après [DOU 88], la hauteur de la colonne (en m) est une fonction du nombre de plateaux et 
est calculée suivant la formule :  
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Hcol = 0,3048 [2 (N) + 15]       (4.28) 
Il ressort que la hauteur est aussi une fonction de la pression opératoire de la colonne de 
distillation, puisque celle-ci est liée à la volatilité relative par l’intermédiaire du nombre de 
plateaux. 
 
4.3.1.7.6 Diamètre de la colonne (Dcol) 
Le diamètre (en m) de la colonne est une caractéristique essentielle dans le dimensionnement 
de la colonne [DOU 88]. Il est fonction de la température dans le bouilleur, de la pression de 
la colonne et du débit de vapeur en tête de colonne : 
4/15,0 )]
0689.0/
7,14
)(
520
460)5556.0/(
(379[0164,03048,0
col
b
Gcol
P
T
MvD
+
×=  (4.29) 
Le débit de vapeur en tête de la colonne, v , est calculé à partir de la formule suivante : 
v= (R+1) Fdist  (kmol/h)      (4.30) 
avec ∑=
i
i
distdist fF , somme des débits des composants formant le distillat. 
4.3.1.7.7 Section transversale de la colonne (Acol) 
[DOU 88] propose de la calculer selon : 
25,04 )3048,0(])1)5556.0/(([10124,2 ×+×= − vTMA bGcol  (m
2)  (4. 31) 
avec, MG  la masse molaire du distillat (somme des masses molaires des composés) kg/kmol, 
Tb la température d’ébullition au bouilleur (K), PT la pression du bouilleur (bar). 
 
4.3.1.8 Condenseur de la colonne 
En tête de colonne, le condenseur permet de liquéfier les vapeurs afin de récupérer le produit 
purifié sous forme liquide. Ainsi, dans le procédé HDA, le benzène pour la première colonne 
et le toluène à la deuxième seront condensés dans des condenseurs avant leur récupération 
pour le premier et recyclage pour le second. Un condenseur est un échangeur thermique 
refroidi avec de l’eau froide provenant d’une source naturelle ou d’une tour de 
refroidissement. Son dimensionnement se fait à partir du bilan énergétique suivant :  
)()1( ,, ineauouteauPeaucondmcondcond
i
i
i
condcond TTCwTAUHfRQ −=∆=∆+= ∑  (4.32) 
Et 
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mcond
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i
cond
cond
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HfR
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∆
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∑)1(
   (m2)    (4.33) 
Dans ces formules, Qcond est la quantité de chaleur au condenseur (W), ∆Hi  la chaleur latente 
de vaporisation du composé i au condenseur (kJ/kmol), wcond  le débit d’eau au condenseur 
(m3/h), CPeau la chaleur massique de l’eau au condenseur (kJ/kg/K), Teau,s la température de 
l’eau à la sortie du condenseur (K), Teau,e la température de l’eau à l’entrée du condenseur (K), 
Ucond  le coefficient global d’échange thermique du condenseur (W/m
2/K), Acond la surface du 
condenseur (m2) et ∆Tml la différence de température logarithmique. 
4.3.1.9 Bouilleur de la colonne 
Situé en bas de colonne où le mélange est chauffé jusqu'à ébullition, le bouilleur est un 
échangeur de chaleur alimenté par un fluide caloporteur (vapeur d’eau, fluide thermique) qui 
lui cède de la chaleur afin de vaporiser le produit qu’il contient. La caractéristique importante 
du bouilleur dans l’optique du calcul de son critère économique est sa surface d’échange 
déterminée comme suit. Le bilan énergétique au bouilleur est donné par : 
condaresiddistreb QhhhQ +−+= lim       (4.34) 
ou encore :  
∑ ∑ ∑ +−−−+−=
i i
cond
i
Pi
i
aaPi
i
residrebPi
i
distcondreb QCfTTCfTTCfTTQ lim0lim00 )()()(  (4.35) 
Par souci de simplification, la formule suivante est utilisée : 
SSmlrebrebi
i
i
condreb HwTAUHfRQ ∆=∆=∆+= ∑)1(     (4.36)  
La surface du bouilleur est déduite de (4.33) et on obtient : 
lTU
HfR
A
mreb
i
i
i
cond
reb ∆
∆+
=
∑)1(
        (4.37) 
avec, Qreb la quantité de chaleur au bouilleur (KW), ∆Hi la chaleur latente de vaporisation du 
composé i dans le mélange au bouilleur (kJ/kmol), wS le débit de vapeur au bouilleur (m
3/h), 
Ureb le coefficient global d’échange thermique du bouilleur (W/m
2/K), Areb la surface du 
bouilleur (m2) et ∆Tml la différence de température entre la vapeur de chauffage et le mélange 
(K). 
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4.3.1.10  Températures du condenseur et du bouilleur 
Dans cette étude, la pression opératoire des colonnes est une variable d’optimisation. Les 
températures et pressions en tête et en pied de colonne sont calculées comme point 
d’ébullition à la pression opératoire considérée. La relation entre la pression de vapeur des 
composants et leur température est calculée à partir de l’équation d’Antoine (4.38 et 4.39). 
L’équation de Raoult est utilisée pour l’obtention des pressions partielles des composants du 
mélange (4.40 et 4.41), la perte de charge est supposée de 0,5 bar entre le condenseur et le 
bouilleur. 
La pression de saturation (ou pression de vapeur saturante) est donnée par [YIC 98] : 
- Si le composant chimique est au condenseur,  
icond
i
i
i
cond
CT
B
Ap
+
−=ln        (4.38). 
- Si le composant chimique est au bouilleur,  
ireb
i
i
i
reb
CT
B
Ap
+
−=ln        (4. 39). 
La pression totale (ou pression opératoire) est donnée par : 
- Si le composant chimique est au condenseur, 
cond
i
cond
c
i
i
cond Pxp =×∑        (4. 40) 
- Si  le composant chimique est au bouilleur, 
reb
i
reb
c
i
i
reb Pxp =×∑         (4. 41). 
où, c  est le nombre total de composants chimiques dans le mélange, i le composant chimique 
considéré,  et  iresid
i
dist pp sont les pressions partielles du composant i dans le distillat et le 
résidu (mm Hg),  et  condreb PP les pressions totales (opératoires) au condenseur et au bouilleur 
(mm Hg),  et   rebcond TT les températures du condenseur et du bouilleur (K),  et  
i
resid
i
dist xx les 
fractions molaires du composant dans le distillat et le résidu et  ,, iii CBA les constantes 
d’Antoine, données dans le tableau 4.2 pour les composés chimiques du procédé HDA. 
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Tableau 4. 2. Coefficients d’Antoine des composés chimiques du procédé HDA 
 A B C 
Hydrogène 13,6333 164,9 3,19 
Méthane 15,2243 897,84 -7,16 
Benzène 15,9008 2788,51 -52,36 
Toluène 16,0137 3096,52 -53,67 
Diphényle 16,6832 4602,23 -70,42 
 
4.3.1.11  Choix du modèle thermodynamique du simulateur sous MS Excel® 
La qualité des résultats d’une optimisation est directement liée aux données des corps purs et 
binaires et aux modèles choisis pour représenter le comportement thermodynamique du 
système considéré. Par conséquent, le choix d’un modèle thermodynamique est 
principalement dicté par le souci de fiabilité et de validité dans le domaine opératoire 
considéré. Les composés présents dans le procédé d’hydrodésalkylation du toluène sont 
l’hydrogène, le méthane, le benzène, le toluène et le diphényle. Parmi ces composés, seul le 
toluène est faiblement polaire. Le mélange est alors considéré comme apolaire, et l’approche 
classique, coefficient d’activité – fugacité, est inutile. L’orientation se porte donc vers les 
méthodes dites homogènes, qui généralement appliquent une équation d’état aux deux phases 
(liquide-vapeur) en présence. Parmi les équations d’état proposées pour prédire le 
comportement de phase des systèmes non polaires, les équations cubiques ont été les plus 
utilisées à cause de leur simplicité d’utilisation et leur exactitude : Soave-Redlich-Kwong 
[SOA 72] et Peng-Robinson [PEN 76] sont les plus connues dans l’industrie du raffinage et 
du gaz. Dans le cas de l’hydrodésalkylation du Toluène, ces deux équations d’état ont été 
utilisées par différents auteurs pour le calcul des équilibres thermodynamiques avec des 
résultats comparables: 
- Peng-Robinson, [DIM 08], [SUR 02], [ALE 03], [CHA 04] etc… 
- Soave-Redlich-Kwong, [TUR 98], [TUR 09], [HAI 01], [HAI 00] etc… 
Le modèle du simulateur de procédé HDA est mis en place avec une version provenant 
essentiellement de [DOU 88], [TUR 98] et [TUR 09]. Le modèle SRK est donc spécifié dans 
le serveur thermodynamique Simulis® Thermodynamics, sous MS Excel TM.  
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4.3.2 Compresseur de recyclage 
Les unités flash à haute et basse pression assurent la séparation des phases gazeuse et liquide 
du mélange chimique provenant du refroidisseur. Une partie de la phase gazeuse est éliminée 
à la purge et l’autre est recyclée en amont du procédé grâce à un compresseur supposé 
adiabatique. Le modèle choisi pour le compresseur est repris de [DOU 88] où la puissance du 
compresseur est une fonction du débit volumique des gaz à l’entrée et des pressions 
d’aspiration et de refoulement : 
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Le rapport entre les capacités calorifiques à pression et volume constants s’exprime  par 
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Le rapport des températures d’entrée et de sortie du gaz dans le compresseur est donnée par : 
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)( =γ          (4.44) 
Le débit volumique de gaz à l’entrée du compresseur en m3/min s’écrit : 
m
m
V
ρ3600
•
•
=           (4.45) 
ecompP ,  est la pression de gaz à l’entrée du compresseur en (bar), 
•
m est débit molaire de gaz 
recyclé en (kmol/h), ecompV ,
•
 le débit volumique de gaz à l’entrée du compresseur en (m3/s), 
compη  le rendement du compresseur, ρm la densité molaire dans les conditions du compresseur 
et γ le rapport des capacités calorifiques à pression et volume constants. 72N  et 73N , les débits 
molaires d’hydrogène et de méthane purgés au point 7 du procédé (selon la figure A1.1 en 
annexe 4) 
4.3.3 Pompe de recyclage 
L’opération de distillation dans la deuxième colonne permet de séparer le toluène et le 
diphényle. Le diphényle est récupéré en pied de colonne tandis que le toluène est condensé en 
tête de colonne. Ce toluène est ensuit recyclé en entrée du procédé par l’utilisation d’une 
pompe centrifuge. Cette pompe élève la pression de sortie du toluène du condenseur jusqu’à 
la pression d’entrée du procédé. Le modèle d’opération unitaire de la pompe est donné par 
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[TUR 09]. La puissance de la pompe est une fonction de la différence de pression d’entrée et 
de sortie et du débit volumique du composé chimique aspiré : 
)(
67,1
,,,, epompspompinpomp
pomp
pompu PPVP −=
•
η
    (4.46) 
La hauteur manométrique est alors calculée par  : 
tolg
P
Head
ρ
∆
=  (m)        (4.47) 
Le débit volumique de toluène à l’entrée de la pompe est déterminé suivant (4.48) : 
tol
inpomp
inpomp
m
V
ρ60
,
,
•
•
=       (4.48) 
La variation de pression entre l’aspiration et le refoulement de la pompe est donnée par : 
)( ,, epompspomp PPP −=∆       (4.49) 
où, 
pompeV
•
 est le débit volumique à l’entrée de la pompe (m3/s), Ppomp,e et Ppomps les pressions 
en entrée et à la sortie de la pompe (bar), g l’accélération de la pesanteur = 9,81 m/s2 , ρtol la 
masse volume du composé à l’entrée de la pompe (calculé à partir de Simulis 
Thermodynamique) (kg/m3) et ηpomp le rendement la pompe en (%). 
 
4.4 Modélisation de l’unité de production d’utilités et couplage 
procédé - ArianeTM
 
(cas de la turbine à vapeur) 
Dans cette partie, nous présentons un schéma de base de la centrale de production d’utilités 
(turbine à vapeur) qui a été modélisée à partir d’ArianeTM et couplée au procédé HDA (figure 
4.3) 
4.4.1 Turbine à soutirage et à condensation 
La turbine à soutirage et à condensation est utilisée pour la production du courant électrique 
pour  l’usine. La vapeur produite par la chaudière mono-combustible est à 40 bar et 450°C. 
Cette vapeur est détendue sur la turbine pour la production du courant. A la sortie du soutirage 
de la turbine, la pression est de 10 bar et la température de 329 °C. A la sortie vers le 
condenseur, la pression est de 5 bar et la température de 281 °C. Cela donne trois niveaux de 
pression utilisée pour le chauffage des échangeurs, les bouilleurs et autres appareils 
fonctionnant à la vapeur. 
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Le modèle de la turbine dans ArianeTM fait intervenir l’entropie et le calcul du rendement 
isentropique: 
• Calcul de l’entropie : 
),(),( oooiii PTSPTS
∗
=      (4.50) 
• Travail maximum de détente : 
),(),(max oooiii PTHPTHW
∗
−=     (4.51) 
• Rendement isentropique de la turbine : 
  
),(),(
),(),(
max ssseee
ssseee
PTHPTH
PTHPTH
W
Wréel
∗
−
−
==η   (4.52) 
Si et So sont les entropies de sortie et d’entrée de la vapeur dans la turbine (kJ/kg/K), Hi et Ho 
les enthalpies de sortie et d’entrée de la vapeur dans la turbine (kJ/kg), Wmax  le travail 
maximum produit par la turbine (W), Wréel le travail réel produit par la turbine (W), Ti et  Pi la 
température (K) et la pression (bar) à l’entrée de la turbine, Po la pression à l’entrée de la 
turbine (Bar) et ∗
oT  la température isentropique  à la sortie de la turbine (K). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 4.3. Unité HDA couplée à la centrale de production d’utilités (turbine à vapeur) 
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4.4.2 Conditions opératoires et contraintes du procédé HDA 
A partir des études de [DOU 88] et de [TUR 98], [TUR 09], les variables de procédé 
sélectionnées comme variables d’optimisation sont : 
- le taux de conversion du toluène dans le réacteur : cette variable donne la proportion de 
toluène converti par rapport à celle entrant dans le réacteur. Elle influe bien évidemment sur 
la température et les dimensions et du réacteur. 
- le débit d’hydrogène sortant à la purge : l’hydrogène est un réactif pour la première réaction 
et un produit de la deuxième réaction. Il est mélangé au méthane dans les parties hautes du 
procédé. Lors de la purge du méthane dans le but d’éviter son accumulation dans le procédé, 
une partie de l’hydrogène est perdue. Donc, ce débit d’hydrogène a une influence simultanée 
sur les critères environnementaux et économiques 
- les pressions des flashs à haute et basse pression et  les pressions des deux colonnes de 
distillation : les valeurs des pressions ont été choisies comme variables d’optimisation parce 
qu’elles influent tant sur les critères économiques et qu’environnementaux.  
- le ratio de consommation énergétique : cette variable permet au cours de l’optimisation de 
faire un choix énergétique entre les combustibles utilisés dans le four. Elle influe sur les 
critères environnementaux et économiques. 
Au total, il y a sept variables de procédé retenues. Dans les travaux de [DOU 88], [TUR 98], 
et [TUR 09], ces variables avaient été choisies pour leur influence sur les critères 
d’optimisation économiques. L’analyse qui sera présentée dans la suite de ce manuscrit 
confirmera que ces variables ont aussi une influence considérable sur les critères 
environnementaux. La figure 4.4 présente les interactions entre les variables d’optimisation 
dites « variables directes » et les variables procédés dite « variables indirectes » ainsi que les 
résultats obtenus par chaque type de variable.  
Les variables d’optimisation, dites « variables directes », sont celles qui sont utilisées pour les 
optimisations. Les variables procédés, dite « variables indirectes », sont en réalité obtenues à 
partir des premières variables et sont transmises via PlesslaTM à ArianeTM sous forme de 
consignes, pour le calcul des paramètres de la centrale de production d’utilités. 
La figure 4.4 représente également la contribution des variables d’optimisation retenues à la 
détermination des résultats du simulateur de procédé HDA. Les valeurs des variables 
d’optimisation réelles permettent dans un premier temps de calculer l’ensemble du bilan 
matière, duquel les débits des principaux composés chimiques sont déduits, et dans un second 
temps de calculer l’ensemble des propriétés thermodynamiques (enthalpies, masses 
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volumiques, capacités caloriques, etc.) aux différents nœuds du procédé, après renseignement 
du serveur thermodynamique « Simulis® thermodynamics » et enfin de calculer les 
dimensions de tous les équipements avec la résolution des différents modèles d’opérations 
unitaires. Pour son fonctionnement, le procédé d’hydrodésalkylation du toluène requiert des 
utilités thermiques et électriques. Une demande de ces utilités est formulée en terme de débit 
de combustibles pour satisfaire les besoins de chauffage du mélange dans le four, et de débit 
de vapeur pour satisfaire les demandes de chauffage au niveau des échangeurs, des bouilleurs 
et autres ateliers du procédé. Ces demandes, obtenues à partir des bilans énergétiques du 
simulateur, sont transmis comme variables (consigne) via PlessalaTM aux opérations unitaires 
concernées, modélisées sous ArianeTM. Les variables secondaires impliquées sont alors le 
débit de fioul, le débit de gaz naturel et le débit de vapeur.  
Les calculs sous ArianeTM permettent d’obtenir en retour l’ensemble des résultats sur la 
centrale thermique, et en l’occurrence la puissance produite par la turbine à soutirage et à 
condensation, les débits de tous les polluants émanant de la combustion des combustibles 
dans le four et la chaudière. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 4.4. Interactions entre variables du procédé 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
Variables du procédé HDA 
(Variables directes) 
- Taux de conversion 
- Débit d’hydrogène sortant à la purge 
- Pression du flash tank haute pression 
- Pression du flash tank basse pression 
- Pression colonne 1 
- Pression colonne 2 
- Ratio de consommation énergétique. 
 
Résultats obtenus 
- Bilan matière 
- Bilan énergie 
- Propriétés thermodynamiques 
- Dimensions des équipements 
- Débit de benzène 
- Débit de purge 
- Débit de diphényle 
- Débit de méthane 
- Débit de toluène 
Variables de la centrale 
(Variables indirectes) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Four 
- Débit du gaz naturel 
- Débit du fuel oil 
Chaudière 
- Débit de vapeur 
Résultats obtenus 
- Débit des polluants de la combustion 
- Production électrique 
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4.4.3 Analyse de l’influence des conditions opératoires 
L’objet de ce paragraphe est de mettre en évidence les influences des conditions opératoires 
sur les critères économiques et environnementaux. Cette partie traite de  l’impact des 
variables d’optimisation sur le dimensionnement des opérations unitaires, d’une part, et sur 
les critères d’optimisation, d’autre part. 
4.4.3.1 Taux de conversion 
Le taux de conversion, défini comme le rapport du nombre de moles de toluène converties sur 
le nombre de moles de toluène admis dans le réacteur, est la principale variable du réacteur. 
En effet comme le montrent les équations (4.10) et (4.15), le volume et la température du 
réacteur sont une fonction de cette variable. La figure 4.5 présente la variation du volume du 
réacteur en fonction du taux de conversion pour une production à 265 kmol/h et un débit de 
purge à 197,8 kmol / h fixés (valeur de référence de [DOU 88]). Pour un taux de conversion 
compris entre 0,1 et 0,7, le volume du réacteur diminue. Cela s’explique par le fait que le 
nombre de moles de toluène converties est plus élevé et donc les débits de recyclage sont plus 
faibles. Pour un taux de conversion supérieur ou égal à 0,7, le volume commence par 
augmenter légèrement puis devient très important pour de faibles variations du taux de 
conversion. Ce phénomène, dénommé « effet boule de neige » a déjà été observé par [ALE 
08]. Selon ces auteurs, cet « effet boule de neige » est un phénomène non linéaire qui peut 
apparaître dans les systèmes comportant un recyclage. Pour des considérations de réalisation 
technologique, le taux de conversion sera compris dans l’intervalle 0,5 et 0,8. [DOU 
88],préconise de prendre des taux de conversion inferieur à 0,97%. [TUR 98] et [TUR 09] 
recommandent des valeurs inférieures ou égales à 0,75%. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 4.5. Variation du volume du réacteur en fonction du taux de conversion 
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Le taux de conversion est donc une variable de décision, car il joue un rôle important dans la 
détermination du volume du réacteur. Par conséquent il aura une influence sur le calcul du 
critère économique lié au réacteur. Ce phénomène a déjà été mis en évidence dans le chapitre 
3 sur l’exemple du procédé Williams et Otto. En plus, sa valeur influe sur les débits des 
composés, que sont le diphényle via la sélectivité, et le débit de méthane à la sortie du 
réacteur. Le taux de conversion est donc une variable qui affecte le critère environnemental du 
procédé. 
4.4.3.2 Débit d’hydrogène purgé 
L’hydrogène, dans l’équation (4.1) est un réactif et dans l’équation (4.2) un produit de 
réactions. Le méthane est dans le mélange réactionnel une impureté, et aussi un produit pour 
la réaction (4.1). Ce composé chimique est un inerte et ne fait que s’accumuler dans le 
procédé. D’où la nécessité de le diminuer par une purge placée entre le flash HP et le 
compresseur. L’élimination de méthane entraîne fatalement une perte en hydrogène qui est 
l’un des réactifs du procédé. Cette situation peut entrainer de grosses pertes financières si des 
mesures ne sont pas prises pour limiter ces pertes. Une technique est généralement envisagée 
pour le traitement des effluents de la purge. Cette technique, proposée par [KOC 89] et [TUR 
09], consiste à récupérer l’hydrogène contenu dans le mélange purgé par l’utilisation d’une 
séparation membranaire. Une partie de l’hydrogène contenue dans  la purge est ainsi 
récupérée et réinjectée dans le procédé, le méthane est ensuite soit brûlé comme combustible 
dans le four afin de récupérer sa chaleur de combustion dans le procédé, soit brûlé à la torche. 
Dans ce travail, même si le choix de la membrane est intéressant à analyser, il n’a pas été 
considéré par manque d’informations. On considèrera que mélange purgé est directement 
brûlé à la torche. 
La figure 4.6 représente la variation du volume du réacteur et du débit de gaz recyclé en 
fonction du débit d’hydrogène contenu dans le mélange purgé pour une production de 
benzène et un taux de purge fixés respectivement à 300 kmol/h et 0,75. 
La figure 4.6 montre que le volume du réacteur diminue lorsque le débit d’hydrogène purgé 
augmente. Cela est normal puisqu’à la sortie du flash haute pression, une partie de la phase 
gazeuse part à la purge pendant que l’autre est recyclée par le compresseur. Si la partie partant 
à la purge est plus importante, cela va réduire inévitablement la partie comprimée et recyclée. 
Alors, le débit de recyclage va diminuer avec l’augmentation du débit d’hydrogène dans le 
mélange purgé. Le débit d’hydrogène à la purge est donc une variable qui va influencer tant le 
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dimensionnement des équipements que le critère environnemental. Sa valeur varie dans 
l’intervalle [30, 300]. Lorsque le débit d’hydrogène est de 30 kmol/h, la fraction (débit 
d’hydrogène purgé sur débit total de la purge) est de 0,08 et lorsque ce débit est de 300 
kmol/h, cette fraction est de 0,47.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 4.6. Variation du volume du réacteur et du débit de recyclage en fonction du débit 
d’hydrogène purgé 
 
4.4.3.3 - Pressions des flashs et des colonnes de distillation 
Les modèles d’opérations unitaires utilisés pour les flashs et les colonnes de distillation sont 
fonction de la pression. Cette variable sera utilisée comme variable d’optimisation. 
En effet, il est plus avantageux économiquement de travailler à haute pression qu’à basse 
pression en présence de gaz ([TUR 09]), car dans ce cas la masse volumique du gaz 
augmente, et l’équipement est réduit en taille. Cependant, pour des pressions supérieures à 10 
bars, des épaisseurs plus grandes et donc des équipements plus chers sont nécessaires. Le 
tableau 4.3 donne les paramètres des équipements sous pression, nécessaires au 
fonctionnement du simulateur. 
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Tableau 4. 3. Données d'entrée nécessaires pour la simulation du procédé HDA 
Numéros des 
équipements du 
simulateur 
Equipements 
du simulateur 
Données d’entrée nécessaires 
F - 1 Flash HP 
 Pression variable  = [30,34] bar ; 
 Température = 38 °C 
F - 2 Flash BP 
 Pression variable  = [4,10] bar ; 
 Température = 38 °C 
T - 1 
 
Colonne 1 
(Shortcut) 
 Taux de récupération du benzène = 0,995 ;  
 Pureté du produit 0,9997 ;  
Perte de charge = 0,5 ;  
 Pression variable  = [2,3] bar 
T - 2 
Colonne 2 
(Shortcut) 
 Taux de récupération du toluène = 0,995 ; 
 Perte de charge = 0,5 ;  
 Pression variable  = [1,2] bar 
4.4.3.4 Ratio de consommation énergétique 
Le ratio de combustible est une variable importante pour la répartition énergétique entre le 
fioul et le gaz naturel utilisé dans le four (chaudière bicombustible). Dans les équations 4.4 à 
4.7, cette variable influence les débits de combustibles, et donc les débits des polluants. D’où 
son impact sur les critères économiques et environnementaux. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 4.7. Variation des débits de fioul et de gaz naturel dans le four en fonction du ratio 
énergétique 
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La figure 4.7 représente les évolutions dans le four des débits de fioul et de gaz naturel en 
fonction du ratio de consommation énergétique. Selon les équations (4.6) et (4.7), 
représentées par les courbes de la figure 4.7, lorsque le ratio augmente, le débit de fioul 
augmente tandis que celui de gaz naturel diminue.  
4.4.4 Contraintes d’exploitation du procédé 
Les contraintes d’exploitation sont définies en fonction de la partie du procédé considérée. 
Pour le procédé HDA, ces contraintes ont été largement reprises par la littérature et seront 
citées ci-dessous. Pour la centrale de production des utilités, les contraintes sont définies 
directement lors de l’élaboration de la centrale de production des utilités sur l’interface 
d’ArianeTM. Pour la centrale, les contraintes concernent aussi bien l’exploitation que la 
production des émissions polluantes : 
- Contraintes liées au procédé HDA :  
- Pour assurer une vitesse de réaction correcte, la température d’entrée du mélange dans 
le réacteur doit être supérieure ou égale à 621 °C, 
- La pression de réaction doit être au moins égale à 34,45 105 Pa, 
- La réaction a lieu en phase gazeuse, 
- La réaction ne fait pas intervenir de catalyseur, 
- La production horaire de benzène est de 265 kmol / h, 
- La pureté du benzène produit doit être au moins égale à 0,9997, 
- Les matières premières sont toluène pur et hydrogène contenant 95% H2 et 5% CH4, 
- Le ratio hydrogène sur aromatiques doit être supérieur ou égal à 5 à l’entrée du 
réacteur. Ceci afin de prévenir la formation de coke dans le réacteur, 
- La température de sortie du réacteur doit être inférieure à 704 °C, afin d’éviter les 
phénomènes d’hydrocraquage, 
- Un refroidissement rapide des effluents à 621 °C en sortie du réacteur est nécessaire 
pour prévenir la formation de coke dans le circuit aval. 
- Contraintes liées à la centrale de production d’utilités : elles concernent le four et la 
chaudière mono-combustible 
Pour le four, les contraintes sont essentiellement des contraintes d’exploitation, et sont 
données dans les tableaux 4.4 et 4.5. 
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Tableau 4. 4. Contraintes d’exploitation du four 
Variables unités Minimum Maximum 
Température de sortie vapeur °C 252,5 500 
Débit vapeur de sortie t/h 1 200 
Débit de combustible 1 Nm
3
/h 1 5000 
Débit de combustible 2 t/h 1 5000 
 
Tableau 4. 5. Contraintes sur les émissions gazeuses du four 
Variables unités Gaz naturel Fioul  
Facteur d’émission NOx mg/Nm
3
 de combustible 0,3 6,0 
Ratio CO/CO2 % 0,4 2,0 
Facteur d’émission poussières mg/Nm
3
 ou mg/t de combustible 0,15 1,2 
 
Pour la chaudière mono-combustible, les contraintes sont essentiellement des contraintes 
d’exploitation et sont données dans les tableaux 4.6 et 4.7. 
 
Tableau 4. 6. Contraintes d’exploitation de la chaudière 
Variables unités Minimum Maximum 
Température de sortie vapeur °C 400 500 
Débit vapeur de sortie t/h 1 200 
Débit de combustible  t/h 1 5000 
 
 
Tableau 4. 7. Contraintes sur les émissions gazeuses de la chaudière 
Variables unités Fioul  
Facteur d’émission NOx mg/Nm
3
 de combustible 6,0 
Ratio CO/CO2 % 2,0 
Facteur d’émission poussières mg/Nm3 ou mg/t de combustible 1,2 
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4.4.5 Validation du simulateur de procédé HDA 
Pour la validation du simulateur de procédé sous MS Excel®, le procédé d’hydrodésalkylation 
du toluène a été repris sous ProSimPlusTM. Les différentes étapes de la mise en place du 
procédé sur ce logiciel sont détaillées dans l’annexe 2. Les résultats obtenus pour les bilans 
matière du simulateur sous MS Excel® et sous ProSimPlus sont présentés dans le tableau 4.8 
pour le cas de base proposé par Douglas [DOU 88]. Certains écarts entre les débits en sortie 
de réacteur fournis par ProSimPlusTM et ceux obtenus par le bilan matière du simulateur sont 
observés.  
Tableau 4. 8. Ecarts des débits en sortie de réacteur entre ProSimPlus et Bilan  
 matière 
 SORTIE Différence relative 
Courant ProSimPlus
TM
 Simulateur Excel
®
 (%) 
Hydrogène (kmol/h) 1757 1553,30 11,6 
Méthane (kmol/h) 2145,2 2340 -9,10 
Benzène (kmol/h) 265 265 0 
Toluène (kmol/h) 82,82 91,12 -10 
Diphényle (kmol/h) 5,20 4,18 19,60 
Total global (kmol/h) 4255 4254 0,02 
Les écarts constatés entre les résultats obtenus par ces deux méthodes de bilan peuvent être 
attribués à deux raisons. La première est que sous ProSimPlusTM, deux réacteurs en cascade 
ont été utilisés pour modéliser les deux réactions :  
- un réacteur simple qui considère seulement la première réaction entre le toluène et 
l’hydrogène donnant du benzène et du méthane, 
- un réacteur équilibré qui permet de tenir compte de la seconde réaction à partir de 
benzène. 
Les deux réactions se font en réalité de manière simultanée et dans le même réacteur. En effet, 
une fois le benzène produit, il peut former de l’hydrogène et du diphényle, et l’hydrogène peut 
à son tour être consommé en réagissant avec le toluène. Ces mécanismes ne sont pas pris en 
compte dans la modélisation sous ProSimPlusTM, puisque les deux réactions se font 
successivement dans deux réacteurs différents et non en parallèle. La modélisation sous 
ProSimPlusTM impose cette configuration du réacteur car pour chaque réaction, il existe un 
réacteur adapté. La seconde raison est qu’une séparation tranchée est considérée au niveau des 
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deux flashs pour le simulateur de procédé sous Microsoft Excel®; ce qui n’est pas le cas sous 
ProSimPlusTM où les bilans sont mieux élaborés. 
Cependant, comme la différence des écarts relatifs globaux est globalement faibles (1%), on 
peut considérer que le bilan matière du simulateur est acceptable. Les équations de ce bilan 
matière sont donc utilisées pour le dimensionnement des principaux équipements du 
simulateur de procédé conçu sous Microsoft Excel®. Sur un ordinateur Core 2 Duo CPU, de 4 
Ghz de processeur et une mémoire vive de 2,00 Go, la simulation du procédé HDA est 
effectuée: 
- Pour le modèle sous ProSimPlusTM en un temps de 7 centièmes de seconde, 
- Pour le modèle du HDA sans couplage avec ArianeTM : 2 centièmes de seconde, 
- Pour le modèle du HDA couplé avec ArianeTM : 11 s 64 centièmes de seconde. 
4.5 Résultats de simulation : cas de base du procédé HDA 
Les modèles des opérations unitaires ont été intégrés dans le simulateur de procédé HDA, le 
bilan matière a été validé par comparaison avec les résultats du modèle conçu sous 
ProSimPlusTM. Les résultats obtenus par la simulation du  procédé HDA à partir du simulateur 
de procédé, du cas de base proposé par Douglas [DOU 88], sont présentés dans l’annexe 3. 
Dans cette annexe, sont présentées les dimensions des principaux équipements obtenues par 
simulation. Le tableau 4.9 présente les valeurs des conditions opératoires de la simulation de 
référence proposée par Douglas [DOU 88]. Comme mentionné plus haut, le stabilisateur du 
modèle de Douglas a été remplacé par un flash basse pression, et le ratio de consommation de 
combustible est fixé à 0,5 pour le four. 
La production de benzène est de 265 kmol/h avec une pureté de 0,9997. 
Tableau 4. 9. Valeurs des variables pour la simulation du cas de base [DOU 88] 
Variables unité Valeur Minimum Maximum 
Taux de conversion % 0,75 0,1 0,8 
Débit d’hydrogène à la purge Kmol/h 198 30 300 
Pression flash HP  bar 32 30 34 
Pression flash BP bar 10 4 10 
Pression colonne 1 bar 2 2 3 
Pression Colonne 1 bar 1,5 1 2 
ratio % 0,5 0,1 0,9 
Chapitre 4 – Intégration de modèles de simulation du procédé et de l’unité de production 
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L’annexe 3 du chapitre 4 présente seulement les paramètres nécessaires au calcul du critère 
économique, déterminés dans le cas de base de [DOU 88].  
4.6 Conclusion  
Ce chapitre a présenté les principes de base du développement du simulateur de procédé HDA 
par incorporation des modèles d’opérations unitaires dans le logiciel MS Excel®. Pour le 
calcul des propriétés thermodynamiques, le serveur de propriétés thermodynamiques, 
« Simulis® Thermidynamics » a été utilisé. ArianeTM et PlessalaTM ont été mis en œuvre  pour 
le calcul des utilités nécessaires au fonctionnement du procédé HDA. Dans le but de valider le 
bilan matière, le procédé a été simulé sous ProSimPlusTM. La comparaison des résultats 
obtenus a montré une bonne concordance entre ces derniers avec les résultats du simulateur 
simplifié. Les dimensions des principaux équipements du procédé ont ainsi été calculées à 
partir des bilans matières, bilan énergétiques et d’heuristiques. Cette étude préliminaire est la 
pierre angulaire pour le calcul des critères de performance, environnementaux et économiques 
et l’insertion de ce modèle global procédé-production d’utilités au sein d’une boucle 
d’optimisation multiobjectif qui fera l’objet du chapitre suivant. 
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NOMENCLATURE ET SYMBOLES 
Abréviations 
AP :  Potentiel d’Acidification (Acidification Potential) (t éq. SO2/an) 
AC :  Coût annuel (M$ / an) 
EP :  Potentiel d’Eutrophisation (Eutrophication Potential) (t éq.  PO4 
3-/an) 
FUCA : Faire Un Choix Adéquat 
FE  :  Fardeaux environnementaux 
GWP :  Potentiel de Réchauffement global (Global Warming Potential) (t éq.  
  CO2/an) 
HDA :  Production de benzène par Hydrodealkylation du toluène 
HP :   Haute pression (Bar) 
HTP :  Potentiel de Toxicité Humaine (Human Toxicity Potential) (t éq. C6H6/an) 
POCP : Oxydation Photochimique Potentiel (t éq. C2H4/an) 
TOPSIS :  Technique for Order Preference by Similarity to Ideal Solution  
 
Symboles 
ProdB :  Production de benzène (kmol / h) 
Lettres grecques 
γ :   Rapport des capacités calorifiques à pression et volume constants 
µ: :  Viscosité dynamique du liquide (cP) 
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5.1 Introduction. 
Le chapitre 2 a présenté les outils (modélisation, stratégie d’optimisation, aide à la décision 
multicritère) nécessaires pour le développement de la méthodologie d’éco-conception. Une 
première phase d’intégration des modèles de simulation du procédé de production et de celui 
de production d’utilités a été proposée dans le chapitre 4. L’étape suivante consiste à 
imbriquer les modèles au sein d’une boucle d’optimisation multiobjectif. Les solutions 
optimales au sens de Pareto qui seront obtenues feront l’objet d’une analyse multicritère afin 
de sélectionner les plus pertinentes. Ce chapitre, dédié à l’intégration des procédures 
d’optimisation et d’aide à la décision,  étudie l’application de cette méthodologie à l’exemple 
de l’hydrodésalkylation du toluène modélisé au chapitre 4 qui sert de fil directeur à ce travail. 
Deux variantes structurelles du procédé de production d’énergie couplées au procédé HDA, 
sont étudiées : utilisation d’une turbine à vapeur et d’une turbine à gaz. Comme nous l’avons 
mentionné dans les chapitres précédents, la figure 5.1 précise les points qui seront 
particulièrement considérés ; à savoir la procédure d’optimisation multiobjectif à travers le 
lien entre les variables du procédé et les solutions optimales, ainsi que l’exploitation de ces 
dernières pour la mise au point d’une stratégie d’aide à la décision.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.1. Cadre général de l’étude : Optimisation du procédé HDA 
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Ce chapitre est articulé autour des points suivants : nous traitons dans une première partie la 
formulation du problème d’optimisation et nous présenterons ensuite les critères économiques 
et environnementaux retenus. L’étude du procédé HDA couplé à une turbine à vapeur est 
ensuite proposée dans une deuxième partie. L’objectif de cette démarche est d’étudier la 
dépendance entre les différents critères sur un procédé chimique donné. Il s’agit de réduire le 
nombre de critères à prendre en compte dans l’optimisation multiobjectif, afin de ne retenir 
que ceux qui sont contradictoires entre eux. Deux scénarios sont ensuite analysés, faisant 
intervenir dans un premier temps une étude économique suivie d’une étude environnementale 
dans laquelle le niveau de production a été fixé par optimisation, et dans un second temps une 
étude économique et environnementale simultanée dans laquelle le domaine du niveau de 
production a été élargi autour de la valeur optimale précédente. Les impacts des produits et 
des équipements du procédé des solutions retenues dans le cadre de l’analyse multicritère sont 
ensuite analysés. Une analyse de cycle de vie est ensuite effectuée sur les solutions optimales 
obtenues à des fins de validation. Enfin, une étude de l’influence du mode de production des 
utilités est réalisée pour améliorer les performances environnementales du système. 
 
5.2 Formulation du problème d’optimisation 
Cette partie présente les critères qui ont été utilisés et qui ont fait l’objet d’un développement 
spécifique de modules au sein de l’architecture générale d’éco-conception. Les critères 
environnementaux et économiques, présentés dans le chapitre 2, permettent de formuler le 
problème d’optimisation non linéaire multiobjectif comme suit :  
Déterminer les variables de décision (conditions de fonctionnement du procédé)  : 
-  Max (ProdB)         (5.1) 
-  Min (CA)  (5.2) 
-  Min (FEi), i=1,…, 5  (5.3) 
Soumis aux contraintes :  
- Bilans matière et énergie (Excel
®
 et Ariane
TM
) 
- Bornes des variables de décision 
 
ProdB représente la production de benzène dans le distillat de la colonne 1 (en kmol/h). 
Les contraintes additionnelles suivantes ont été considérées dans l’interface Multigen, et leur 
valeurs numériques proviennent des analyses de [DOU 88] et [TUR 98] : 
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- la pureté du benzène est au moins égale à 99,97 %, 
- la pureté de l’hydrogène admise dans le procédé doit être égale à 95 %, 
- les effluents du réacteur doivent être refroidis au moins à 621,16°C afin d’éviter la 
formation de coke, 
- les bornes du taux de conversion sont : 0,5  ≤ τconv  ≤ 0,9, 
- les bornes du débit de purge en hydrogène FPH (kmol/h) sont les suivantes :  
30 ≤ FPH ≤ 300, 
- tous les débits massiques de polluants, CO2, NOx, CO, SO2, et poussières (kg/h) 
doivent prendre des valeurs positives. 
Deux types de centrales thermiques pour la production des utilités nécessaires au 
fonctionnement du  procédé HDA sont utilisés dans ce chapitre. Tout d’abord, la production 
des utilités sera assurée par une turbine à vapeur, puis par une turbine à gaz. Les critères 
économiques sont établis à partir des formules des coûts d’investissement actualisés des 
équipements du procédé HDA [GUT 69] (voir tableau 5.1), des formules de coûts 
d’investissement des équipements de la centrale thermique [BRU 98] (voir tableau 5.2) et des 
coûts des matières premières et des utilités (http://www.icispricing.com/), repris dans [TUR 
09] (voir tableau 5.3). Les critères environnementaux sont calculés à partir des valeurs des 
facteurs d’impacts potentiels proposés par [ICH 03] (voir tableau 5.4). 
Tableau 5.1. Coût d’investissement des principaux équipements (M&S : indice de 
Marshall & Swift = 1468,6 (2009) issu de Chemical Engineering, janvier 2010) 
Coût d’investissement des 
équipements ($) 
Formes non linéaires 
Coût des colonnes 
D : diamètre (m) 
H: Hauteur  (m) 
Fc:: Facteur de pression 
Fc’ : matériel, plateaux, type plateaux 
Coût d’achat = 9,201(
280
&SM )(101,9D 
1,066
H 
0,802
Fc) 
Coût d’installation = 9,202(
280
&SM )D 
1,066
H 
0,802
(2,18+ Fc) + 
20,69(
280
&SM )4,7D 
1,55
HFC’ 
Coûts des échangeurs des chaleurs  
A : Surface d’échange (m
2
) 
 
Coût d’achat = (
280
&SM ) (474,7A
0,65
Fc) 
Coût d’installation = (
280
&SM ) (474,7A 
0,65
) (2,29+ Fc)  
Coût du four 
Q : Puissance du four (kW) 
 
Coût d’achat = (
280
&SM ) (5,52 x 10
3
) Q
0,85
Fc 
Coût d’installation = (
280
&SM ) (5,52 x 10
3
)Q 
0,85
 (1,27+ Fc)  
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Tableau 5.2. Coût d’investissement pour les équipements de la centrale thermique 
Coût d’investissement des équipements (1000 $) Formes non linéaires 
Chaudière 
F : Débit de vapeur (kg/s); 
P : Pression (bar) 
8,09 F 
0,82
 fp1 
Avec, fp1 = 0,6939 + 0,01241P-3,7984Exp (-3P
2
) 
Turbine à vapeur 
Wst : Puissance (MW) 
25,79Wst
0,41
 
Dégazeur 
F : Débit dégazé (kg/s) 
0,41F 
0,62
 
Condenseur 
Q : Puissance échangée (MW) 
4,76Q 
0,68
 
 
Tableau 5.3. Coût des matières premières et des utilités du procédé 
Matières premières Coût ($/kg) 
Toluène 0,648 
Hydrogène 1 
 
Utilités Coût ($/unité commune) 
Fioul  $ 549 / m
3
 
Gaz naturel $ 0,42 /std m
3
 
Electricité $ 0,06/kWh 
Vapeur des chaudières 
       Haute pression 
       Moyenne pression 
       Basse pression 
 
$ 29,97/1000 kg 
$ 28,31/1000 kg 
$ 27,70/1000 kg 
Eau des tours de refroidissement (30°C à 40°C) $ 14,8/1000 m
3
 
 
Tableau 5.4. Facteurs d’impact potentiel utilisés pour le calcul des fardeaux 
environnementaux [ICH 03] 
 HTP EP GWP ODP  PCOP  AP 
Hydrogène 0 0 0 0 0 0 
Méthane 0 0 21 0 0,034 0 
Benzène 1 0 0 0 0,334 0 
Toluène 0 0 0 0 0,771 0 
Diphényle 3,2 1,67 0 0 0 0 
CO2 0 0 1 0 0 0 
SO2 0 0 0 0 0,048 1 
CO 0 0 3 0 0,027 0 
NOx 0,7 0,13 40 0 0,028 0,7 
Poussières 0 0 11 0 0,5 0 
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5.3 Procédé HDA couplé à une turbine à vapeur 
Dans cette partie, le procédé HDA étudié est couplé à une turbine à vapeur. Le schéma 
complet du procédé est celui déjà présenté au chapitre 4 (voir figure 4.3). Le combustible 
utilisé dans cette partie est du fioul.  
5.3.1 Paramétrage de l’algorithme génétique 
Deux cas de problèmes d'optimisation ont été résolus en utilisant le code NSGA IIb de la 
bibliothèque Multigen : optimisation économique suivie d’une optimisation environnementale 
d’une part, et optimisation simultanée des deux critères d’autre part. Les paramètres 
suivants ont été utilisés : taille de population = 200, nombre de générations = 200, taux de 
croisement = 0,75 et le taux de mutation = 0,2. Les bornes des variables du procédé HDA ont 
été choisies en se basant sur les travaux de [DOU 88], puis [TUR 09] (voir tableau 5.5).  
Tableau 5.5. Variables de décision du procédé HDA avec turbine à vapeur 
Variables de décision 
Bornes  
inferieures 
Valeurs 
Sol_pop_init 
Bornes supérieures 
Taux de conversion (%) 0,5 0,75 0,9 
Débit d’hydrogène purgé (kmol/h) 31 198 308 
Pression du Flash HP (bar) 30 34 34 
Pression du flash BP (bar) 4 10 10 
Pression de la colonne 1 (bar) 2 2 4 
Pression de la colonne 2 (bar) 1 1 2 
Ratio (four bicombustible) (%) 0,1 0,85 0,9 
 
La population initiale a été générée de manière aléatoire entre ces limites, et un ensemble 
particulier de variables a été extrait de cette population initiale à des fins de comparaison 
supplémentaire (voir tableau 5.6, la ligne "Sol_pop_init"). 
 
5.3.2 Cas 1 : Etude économique suivie d’une étude environnementale. 
5.3.2.1  Stratégie de solution 
Pour le problème d’optimisation impliquant tous les objectifs (ProdB, CA, HTP, AP, GWP, 
EP et POCP), le front de Pareto est un nuage de points situés dans un hypercube 7ℜ . Afin de 
permettre une interprétation aisée des résultats de l’algorithme génétique, la réduction des 
dimensions de cet hypercube s’impose. Dans ce but, une stratégie de solution en deux phases 
est mise en œuvre. Dans la première phase, le problème biobjectif (5.1-5.2) est résolu pour 
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obtenir un compromis efficace entre la production de benzène maximale et le coût annuel 
minimal (ProdB*, CA*). Dans la seconde phase, la production de benzène optimale obtenue 
sur le front de Pareto de la première phase est fixée à la valeur ProdB* et le problème (5.1 - 
5.3) est résolu en maintenant le coût annuel dans un intervalle de faible amplitude autour de 
CA
*, tel que cet intervalle soit égale à [CA*, CA* + α], la valeur de α est fixée à 15% de CA* 
par exemple. Une dégradation du coût annuel (CA) est également autorisée, améliorant ainsi 
les performances environnementales du procédé de production de benzène. 
5.3.2.2 Etude économique : optimisation biobjectif (ProdB, CA) 
Le front de Pareto correspondant à l'optimisation de la paire (ProdB, CA) est présenté sur la 
figure 5.2. Cette courbe se compose de deux portions de lignes droites. Le genou situé sur la 
courbe donne le meilleur compromis [BRA 04], c'est-à-dire le point de coordonnées 
(205,04M $ ; 299,76 kmol / h). Si les considérations environnementales n’étaient pas prises en 
compte, cette solution serait retenue pour la conception du procédé d’hydrodésalkylation du 
toluène. Dans la suite, la production de benzène sera maintenue à 300 kmol / h et le coût 
annuel variera dans l'intervalle [200 M$ ; 230 M$] pour que ces deux critères rivalisent avec 
les critères environnementaux. Dans le tableau 5.6, sont comparées les valeurs de tous les 
objectifs correspondant au point optimal de la figure 5.2 nommé « Sol_opt_eco » et celles du 
point Sol_pop_init présentées dans le tableau 5.5. La comparaison se fait par le calcul du gain 
(5.4) par rapport au point Sol_pop_init, tel que : 
  ( ) ( )( )i
ii
i
init_pop_Sol
eco_opt_Solinit_pop_Sol
100Gain
−
×=     (5.4) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.2. Production de benzène en fonction du coût annuel 
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Tableau 5.6. Comparaison des valeurs des objectifs 
Objectifs ProdB 
t/an 
C A 
M$/an 
EP 
t éq. P04
3-
/an 
AP 
t éq. C2H4/an 
GWP 
t éq.  CO2 /an  
HTP 
t éq.  C6H6/an 
POCP 
t éq.  C2H4/an 
Sol_pop-init 305,00 277,42 9759,06 11190,34 1884528,48 18699,58 2472,32 
Sol_opt_eco 299,76 205,04 13831,12 4829,26 1410428,13 26537,88 1944,11 
Gain / valeur 
Sol_pop-init (%) 
 
-1,72 
 
26,10 
 
-41,73 
 
56,84 
 
25,16 
 
-41,92 
 
21,36 
 
De l’analyse du tableau 5.6, il ressort que pour une faible détérioration de la production de 
benzène (1,72%), les critères « Coût annuel », « AP », « GWP » et « POCP » sont améliorés 
d’environ 20%. Tandis que les deux critères « EP » et « h »tp" sont dégradés d’environ 41%. 
5.3.2.3 Etude environnementale par optimisation biobjectif 
Les critères retenus pour l’étude (ProdB, CA, HTP, AP, GWP, EP et POCP) sont optimisés 
par paire après avoir fixé la production de benzène (ProdB) à 300 kmol / h (soit 187472,640 t 
de benzène /an) et maintenu la valeur du coût annuel (CA) dans l’intervalle [200 M$, 230 
M$]. De l’analyse des résultats de ces optimisations (Figures 5.3 à 5.8), il est ressorti que 
seuls les critères coût annuel, EP et AP sont indépendants et GWP, HTP et POCP sont des 
critères redondants. Une optimisation tricritère est réalisée avec les trois critères indépendants. 
Dans le but d’améliorer globalement tous les impacts environnementaux (y compris les 
redondants), certaines dégradations du coût annuel sont autorisées pour cette optimisation. Par 
la suite, l’établissement de fonctions multilinéaires reliant les critères indépendants aux 
critères dépendants permet de calculer les valeurs de ces derniers.  Les fronts de Pareto des 
optimisations biobjectif sont commentés dans ce qui suit : 
• (GWP, CA) : L’analyse de la figure 5.3 montre que les solutions non dominées ne sont 
obtenues qu’à des faibles valeurs de GWP et CA. Cela signifie qu’il existe une très forte 
relation qui lie ces deux critères (voir section 5.3.2.4). 
• (HTP, CA) : Le front de Pareto de cette optimisation représenté à la figure 5.4, montre que 
ces deux objectifs ont des effets opposés.  
• (EP, CA) : La figure 5.5 présente le résultat de cette optimisation.  
Les courbes représentées sur les figures 5.4 et 5.5 montre des tendances similaires dues a un 
fort lien entre ces critères (voir section 5.3.2.4). 
• (AP, CA) : Le front de Pareto est représenté par la figure 5.6. 
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• (POCP, CA) : Les résultats reportés sur la figure 5.7 montrent que les points non dominés 
de cette optimisation apparaissent seulement dans les régions de faibles valeurs du critère 
PCOP, suggérant ainsi une forte relation entre ces deux critères. 
• (AP, EP) : L’optimisation de ces deux objectifs conduit au front de Pareto représenté à la 
figure 5.8, où il est remarquable que les deux objectifs présentent des comportements 
antagonistes. 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.3. GWP en fonction du coût annuel 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.4. HTP en fonction du coût annuel 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.5. EP en fonction du coût annuel 
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Figure 5.6. AP en fonction du coût annuel 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.7. PCOP en fonction du coût annuel 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.8. AP en fonction de EP 
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Les résultats de la figure 5.3 nécessitent un commentaire par rapport aux valeurs élevées de 
GWP. En effet, le calcul a été effectué dans un cadre pénalisant dans la mesure où la frontière 
qui borne le système (voir Figure 5.9) ne considère pas le devenir de la purge. Ainsi, le GWP 
fait intervenir, entre autres facteurs, le facteur d’impact du méthane et non celui du dioxyde de 
carbone (après passage à la torchère par exemple, même si d’un point de vue environnemental 
cette solution n’est pas satisfaisante). Notons que des techniques de séparation membranaire 
ont été étudiées dans la pratique industrielle, mais leur coût élevé a limité leur implantation. 
Des travaux récents montrent cependant qu’il n’est plus à l’heure actuelle rédhibitoire ([BOU 
08]). Cette solution prometteuse n’a toutefois pas été envisagée ici. Sous ces hypothèses, le 
GWP calculé pour le procédé HDA est de l’ordre de 7,5 t eq CO2 par tonne de benzène 
produite, valeur essentiellement due ici à la contribution du CH4 et du CO2 aux différentes 
sorties du procédé. Or, au niveau de la purge, le poids du CH4 est très important (dont le 
potentiel d’impact est environ 21 fois celui du CO2) ; ce qui est logique puisque le procédé 
conduit à la formation de méthane. Pour les solutions qui seront explicitées par la suite, on 
peut d’ores et déjà dire que près de 70% de l’impact est dû à la présence de méthane à la 
purge. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.9. Bornes du système d’étude 
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5.3.2.4 Objectifs redondants 
L’étude de la section précédente a montré que les critères GWP, HTP et PCOP sont liés aux 
critères CA, EP et AP. Ici, l’objectif est de déterminer les valeurs des critères dits dépendants 
à partir des valeurs de ceux dits indépendants. Pour se faire, 200 valeurs des objectifs, CA, 
EP, AP, GWP, HTP et PCOP sont générées aléatoirement à partir des variables 
indépendantes, puis des régressions multilinéaires sont effectuées. L'expérience a été réalisée 
à plusieurs reprises et en fin les résultats du tableau 5.7 sont obtenus. Dans tous les cas, le 
coefficient de corrélation est proche de 1. A partir des coefficients des équations 
multilinéaires, on peut observer que le GWP et PCOP sont principalement des fonctions 
croissantes du coût annuel, tandis que HTP dépend principalement de EP. On en déduit que 
les impacts GWP, PCOP et HTP sont des fonctions explicites des critères CA, EP et AP. Dès 
lors, pour l’optimisation multiobjectif, les critères GWP, PCOP et HTP peuvent être 
supprimés. Leurs valeurs seront déduites de celles de CA, EP, AP à partir des régressions 
multilinéaires. 
Tableau 5.7. Résultats de la régression multilinéaire  
Objectifs CA 
M$/an 
EP 
t éq.  P04
3-
/an 
AP 
t éq.  C2H4/an 
y  
(Terme constant) 
Coeff. de 
corréla. 
Erreur 
Max (%) 
GWP 
t éq. CO2 / an 
5,445.29 -0.64 43.95 90,529.67 0.9988 
0.51 
 
HTP 
t éq.  C6H6 / an 
-6.2910
-5
 1.92 -3.7010
-5
 9.2510
-3
 1.000 10
-6
 
POCP 
t éq. C2H4 / an 
0.44 4.0710
-3
 8.6710
-2
 1,377.95 0.9999 0.03 
 
5.3.2.5 Optimisation triobjectif 
L’étude du paragraphe 5.3.2.4 montre que seuls les critères CA, EP et AP sont indépendants. 
Une optimisation tricritère est donc réalisée avec ces objectifs, et le résultat obtenu est 
représenté sur la figure 5.10. La partie plate du nuage de points se situant aux environs de CA 
≈ 205 (M$/ an), EP ≈ 11 000 t éq. PO4
3- / an et AP ≈ 5000 t éq. SO2 / an, suggère que de 
bonnes solutions peuvent exister dans cette zone pour les trois objectifs. 
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Figure 5.10. Optimisation triobjectif (CA-EP-AP) – cas 1 
 
5.3.2.6 Aide à la décision multicritère 
Optimisation biobjectif 
Seuls les critères indépendants, à savoir CA, EP et AP  sont pris en compte dans cette partie. 
Ces critères sont optimisés deux par deux et les trois possibilités sont représentées sur les 
figures 5.11 à 5.13. Pour chaque paire d’objectifs, une analyse TOPSIS est effectuée. Les 
deux meilleures solutions de chaque paire sont représentées sur les figures correspondantes.  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.11. EP en fonction du coût annuel 
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Figure 5.12. AP en fonction du coût annuel 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.13. AP en fonction de EP 
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peut pas être appliquée aux problèmes biobjectif, dans la mesure où le front de Pareto est par 
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Tableau 5.8. Résultats de l’analyse TOPSIS pour les optimisations biobjectifs 
Paires Coût annuel 
M$/an 
EP 
t éq. P04
3-
/an 
AP 
t éq. SO2/an 
(EP, CA) 1 223,49 3850  
(EP, CA) 2 223,50 3850  
(AP, CA) 1 210,13  4499,36 
(AP, CA) 2 210,18  4498,29 
(AP, EP) 1  5088,44 5723,29 
(AP, EP) 2  5008,07 5767,36 
Optimisation triobjectif 
Une optimisation tricritère impliquant les critères indépendants (CA, EP et AP) est à présent 
effectuée. Par la suite, les valeurs des critères dépendants (GWP, HTP et PCOP) sont 
calculées à partir des corrélations multilinéaires qui les lient aux critères indépendants. Dans 
le but de déterminer les meilleurs choix du procédé, les méthodes d’aide à la décision TOPSIS 
et FUCA sont appliquées à l’ensemble de tous les critères (CA, EP, AP, GWP, HTP et 
POCP). Il est important que les critères dépendants soient pris en compte lors de l’analyse 
multicritère, car ils peuvent influencer la prise de décision. Cependant, seuls les critères 
indépendants sont représentés sur la figure 5.14.  
Dans toute cette étude, le classement a été effectué avec le même facteur de pondération pour 
tous les critères. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.14. Front de Pareto de l’optimisation tricritère (CA, EP et AP) 
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Les deux meilleures solutions obtenues à partir de TOPSIS (respectivement FUCA) sont 
appelées TT1 et TT2 (respectivement TF1 et TF2) sur la courbe 3D (TT signifie Tricritère 
TOPSIS et TF, Tricritère FUCA). Les tableaux 5.9 à 5.11 présentent les résultats obtenus pour 
l’ensemble des objectifs indépendants et dépendants. Pour chaque objectif, le gain en (%) 
(noté Gain-I, Gain-E et Gain-D pour Sol_pop_init, Sol_opt_eco et Douglas300 respectivement) 
est calculé par rapport aux solutions appelées «Sol_pop_init » et «Sol_opt_eco» dans le 
tableau 5.6 (Douglas300 qui représente les valeurs des critères dans les conditions de [DOU 
88] rapportée à une production de 300 kmol/h pour être cohérent). Les valeurs des variables 
correspondant à ces solutions sont indiquées dans le tableau 5.12. De toute évidence, les 
solutions obtenues après projection des solutions 3-D dans les espaces 2-D correspondants 
surestiment globalement les solutions obtenues lors d’une optimisation 2-D pure. Il ressort 
alors que les optimisations 2-D préalablement réalisées ne peuvent pas être utilisées pour 
l’estimation des solutions du problème 3-D et confirment tout l’intérêt de l’optimisation 
tricritère.  
Tableau 5.9. Analyse TOPSIS et FUCA : gain par rapport au point Sol_pop_init 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Tableau 5.10. Analyse TOPSIS et FUCA : gain par rapport au point Sol_opt_eco 
 
 
 
 
 
 
 
Production  
Coût 
annuel 
EP  AP  GWP HTP POCP 
Solutions 
Benzène 
(kmol/h) 
M$/an t éq. P04
3-
/an t éq SO2/an t éq CO2 /an t éq C6H6/an t éq C2H4/an 
Sol_pop_init 305 277,42 9759,06 11190,34 1884528,48 18699,58 2472,32 
TT1 300 205,33 13954,31 4759,13 1408841,5 26737,66 1940,78 
Gain-I (%) 1,64 25,99 -42,99 57,47 25,24 -42,99 21,50 
TT2 300 205,32 13671,82 4792,25 1410408,66 26196,37 1942,5 
Gain-I (%) 1,64 25,99 -40,09 57,18 25,16 -40,09 21,43 
TF1 300 207 9770,38 4930,16 1428118,43 18720,83 1939,25 
Gain-I (%) 1,64 25,38 -0,12 55,94 24,22 -0,11 21,56 
TF2 300 209,03 10109,41 4782,53 1432472,39 19370,44 1928,71 
Gain-I (%) 1,64 24,65 -3,59 57,26 23,99 -3,59 21,99 
 
Production  Coût annuel EP  AP  GWP HTP POCP 
Solutions Benzène 
(kmol/h) 
M$/an t éq P04
3-
/an t éq SO2/an t éq CO2 /an t éq C6H6/an t éq C2H4/an 
Sol_opt_eco 299,76 205,04 13831,12 4829,26 1410428,13 26537,88 1944,11 
TT1 300 205,33 13954,31 4759,13 1408841,5 26737,66 1940,78 
Gain-E (%) -0,08 -0,14 -0,89 1,45 0,11 -0,75 0,17 
TT2 300 205,32 13671,82 4792,25 1410408,66 26196,37 1942,5 
Gain-E (%) -0,08 -0,13 1,15 0,77 0 1,29 0,08 
TF1 300 207 9770,38 4930,16 1428118,43 18720,83 1939,25 
Gain-E (%) -0,08 -0,95 29,36 -2,09 -1,25 29,46 0,25 
TF2 300 209,03 10109,41 4782,53 1432472,39 19370,44 1928,71 
Gain-E (%) -0,08 -1,95 26,91 0,97 -1,56 27,01 0,79 
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Tableau 5.11. Analyse TOPSIS et FUCA : gain par rapport au point Douglas300 
 
 
 
 
 
 
 
 
Les résultats fournis par TOPSIS et FUCA (tableaux 5.9, à 5.11) montrent que le gain global 
de l'ensemble des objectifs obtenus par FUCA est plus élevé que les valeurs de gain calculées 
par l'analyse TOPSIS dans les deux tableaux. Un examen plus approfondi des solutions TF1 
et TF2 conduit finalement à sélectionner la solution TF2, car elle donne un seul gain négatif 
sur l’ensemble des impacts environnementaux dans le tableau 5.10 pour une dégradation  de 
1,95% du coût annuel. Pour les raisons ci-dessus mentionnées, seule la méthode FUCA sera 
utilisée dans la suite de l’étude. Afin de comparer les solutions obtenues par optimisation à 
celles données par [DOU 88], les valeurs des variables d’optimisation sont indiquées dans le 
tableau 5.12.  
Tableau 5.12. Variables de décision des solutions 1 et 2 selon TOPSIS, FUCA et 
Douglas (1988) 
Variables de décision TT1 TT2 TF1 TF2 Douglas300 
Taux de conversion du toluène 0,80 0,79 0,75 0,76 0,75 
Débit d’hydrogène à la purge (kmol/h) 300 300 300 300 198 
Pression du flash HP (bar) 33,98 33,94 33,94 33,89 34,45 
Pression du flash BP (bar) 9,96 10 9,66 9,97 10,33 
Pression de la colonne 1 (bar) 3 3 3 3 1,034  
Pression de la colonne 2 (bar) 1,15 1,71 1,13 1,02 1,034 
Ratio (Four bicombustible) fioul/gaz 0,44 0,45 0,40 0,34 0,9 
 
Un graphique en radar polaire est utilisé pour comparer les solutions présentées dans les 
tableaux 5.9, 5.10 et 5.11 à celles appelées «Sol_pop_init», «Sol_opt_eco» et «Douglas300» 
dans les tableaux 5.6 et 5.11. Les figures 5.15 à 5.17 regroupent l’ensemble des solutions 
TT1, TT2, TF1, TF2, Sol_pop_init, Sol_opt_eco et Douglas300. 
Ces critères qui ont des valeurs très différentes, ont été normalisés pour faciliter la 
représentation sur un même graphique. Chaque valeur est divisée par la valeur maximale pour 
un critère donné.  
Production  Coût annuel EP  AP  GWP HTP POCP 
Solutions Benzène 
(kmol/h) 
M$/an t éq P04
3-
/an t éq SO2/an t éq CO2 /an t éq C6H6/an t éq C2H4/an 
Douglas300 300 327 9759,13 14777,59 2175734,97 18699,58 2794,30 
TT1 300 205,33 13954,31 4759,13 1408841,5 26737,66 1940,78 
Gain-D (%) 0 37,21 -42,98 67,79 35,25 -42,99 30,55 
TT2 300 205,32 13671,82 4792,25 1410408,66 26196,37 1942,5 
Gain-D (%) 0 37,21 -40,09 67,57 35,18 -40,09 30,48 
TF1 300 207 9770,38 4930,16 1428118,43 18720,83 1939,25 
Gain-D (%) 0 36,70 -0,12 66,64 34,36 -0,11 30,60 
TF2 300 209,03 10109,41 4782,53 1432472,39 19370,44 1928,71 
Gain-D (%) 0 36,08 -3,59 67,64 34,16 -3,59 30,98 
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Figure 5.15. Comparaison des valeurs de toutes les solutions avec Sol_pop_init 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.16. Comparaison des valeurs de toutes les solutions avec Sol_opt_eco  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.17. Comparaison des valeurs de toutes les solutions avec Douglas300  
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La figure 5.17 montre que la solution Douglas300 est mauvaise pour le coût annuel, PCOP, 
GWP et AP. Seuls les impacts environnementaux HTP et EP sont pratiquement égaux aux 
valeurs de la solution TF1. Cette analyse montre aussi que les solutions TF1 et TF2 sont celles 
qui ont les plus faibles valeurs sur l’ensemble des critères. 
 
Résultats du design des solutions TT1, TT2, TF1 et TF2 
Le tableau 5.13 donne les valeurs des paramètres de fonctionnement correspondant aux 
principaux équipements du procédé pour chaque solution. 
 
Tableau 5.13. Valeurs de design des solutions TT1, TT2, TF1, TF2 et Douglas300 
Equipements TT1 TT2 TF1 TF2 Douglas300 
Four:          puissance 
(GJ/h) 
93,12 93,35 98,41 97,77 121,46 
Réacteur : volume (m
3
) 173,32 173,03 170,29 170,39 251,61 
Flash HP :   volume (m
3
) 22,86 22,97 24,83 24,62 38,65 
Flash BP:   volume (m
3
) 2,26 2,25 2,50 2,42 2,93 
Colonne 1 : hauteur  (m) 42,37 42,37 42,98 42,98 36,88 
                 diamètre  (m) 2,89 2,89 2,93 2,93 3,68 
Colonne 2 : hauteur  (m) 17,98 18,59 17,98 17,98 17,98 
                 diamètre  (m) 1,66 1,54 1,88 1,89 1,91 
Echangeur B : surface 
d'échange (m
2
) 
525,91 527,13 554,44 550,97 668,72 
Compresseur : puissance 
(kW) 
100,00 100,30 107,07 106,21 145,10 
Pompe d'appoint : 
puissance (kW) 
2,50 2,50 2,63 2,61 2,63 
Pompe de recyclage : 
puissance (kW) 
11,05 11,04 14,53 14,18 14,58 
 
5.3.3 Cas 2 : étude économique et environnementale simultanée 
5.3.3.1 Contexte 
Considérons maintenant un scénario où GWP doit être inférieur à un seuil de 1,46 millions de 
tonnes équivalent CO2 / an ; ce qui peut avoir des effets sur le niveau de production. En plus, 
ces mesures d'incitation pour la protection de l'environnement vont conduire à améliorer 
simultanément les autres objectifs environnementaux que sont EP, AP, HTP et PCOP (par 
rapport au cas 1 étudié précédemment). Après la génération aléatoire de plusieurs milliers de 
valeurs des variables indépendantes, il apparaît que les valeurs de GWP légèrement 
inférieures à 1,46 millions de tonnes équivalent CO2 / an sont situées dans un intervalle de 
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production de benzène de [250, 280] kmol / h. Ainsi, l’optimisation multiobjectif est réalisée 
dans cet intervalle de production. La même stratégie que dans le cas 1 précédent, consistant au 
découplage des critères en des ensembles dépendants et indépendants, est mise en œuvre à 
nouveau. Afin d'éviter l’apparition de problèmes d'extrapolation de modèles qui peuvent se 
produire, des régressions multilinéaires sont réalisées à nouveau sur les objectifs dépendants. 
Enfin, une optimisation triobjectif est effectuée pour identifier les meilleures solutions en 
fonction de ces nouvelles contraintes environnementales. 
5.3.3.2 Régressions multilinéaires 
Dans le but de déterminer les paramètres des régressions multilinéaires liant les critères 
indépendants aux critères dépendants, une optimisation multicritère (500 individus sur 200 
générations) impliquant l’ensemble des sept critères économiques et environnementaux est 
réalisée. Par la suite, 200 valeurs de critères indépendants ayant une production de benzène 
dans l’intervalle [250, 280] kmol / h sont choisies de manière aléatoire. Les valeurs des 
critères indépendants obtenues ainsi que les valeurs des critères dépendants correspondant 
permettent d’établir les régressions multilinéaires. Le tableau 5.14 donne les résultats de ces 
régressions multilinéaires. 
 
Tableau 5.14.  Résultats des régressions multilinéaires du cas 2 
Objectifs 
Prod B 
kmol/h 
EP 
t éq. P04
3-
AP 
t éq.  C2H4/an 
Y 
(Terme constant) 
Coeff. 
Corr. 
Erreur 
Max (%) 
GWP 
t éq.  CO2 /an 
4901,44 -11,61 23,36 10945,95 0,9397 3,75 
HTP 
t éq.  C6H6/an 
-2,14 10
-5
 1,92 -3,68 10
-5
 1,66 10
-4
 1,000 6 10
-6
 
POCP 
t éq.  C2H4/an 
5,08 2,0410
-3
 7,95010
-2
 5,46 0,9942 0,69 
Coût 
M$/an 
0,6959 0 0 -5,03502 0,9997 2,10 
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5.3.3.3 Optimisation triobjectif. 
Une optimisation triobjectif impliquant les critères indépendants (ProdB, EP et AP) est 
réalisée, les valeurs des objectifs des critères dépendants sont calculées à partir du tableau 
5.14 et des valeurs des critères indépendants. Le front de Pareto obtenu après l'optimisation 
simultanée des trois critères (ProdB, EP, AP) est représenté sur la figure 5.18. Les points 
appelés TF3, TF4 et TF5 correspondent respectivement aux meilleures solutions trouvées en 
effectuant une analyse FUCA des sept objectifs (ProdB, EP, AP, CA, HTP, PCOP, GWP). 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.18. Front de Pareto de l’optimisation tricritère (ProdB, EP, AP) – Cas 2 
 
5.3.3.4 Sélection de solutions 
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très proches TF3 et TF4 qui conduisent à une amélioration de la production de benzène de 
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et explicité dans le tableau 5.15., qui est la meilleure solution retenue dans le cas 1. Les 
valeurs des variables correspondantes sont indiquées dans le tableau 5.16. Des améliorations 
substantielles sur quasiment tous les critères, hormis AP et GWP (dégradation très faible de 
l’ordre de 1,4%), sont obtenues.  Enfin, une solution de compromis TF5 générée avec les 
pondérations respectives de 0,35 pour la production de benzène (0,15 pour le GWP et 0,1 
pour tous les autres critères) est également déterminée. 
Tableau 5.15. Résultats de l’analyse FUCA dans le cas 2 
Case ProdB 
(kmol/h) 
CA 
M$/an 
EP  
t éq.  P04
3-
/an 
AP  
t éq.  SO2/an 
GWP 
t éq.  CO2 /an 
HTP 
t éq.  C6H6/an 
POCP 
t éq.  
C2H4/an 
TF3 250,01 206,01 2732,38 5777,56 1453241,50 5235,48 1761,10 
Gain 16,66 1,45 72,97 -20,81 -1,45 72,97 8,69 
TF4 250,00 205,82 2741,12 5763,84 1451610,33 5252,24 1759,83 
Gain  16,67 1,53 72,89 -20,52 -1,34 72,89 8,76 
TF5 253,14 190,65 7275,67 3795,89 1274008,38 13941,27 1615,84 
Gain 15,62 8,79 28,03 20,63 11,06 28,03 16,22 
 
Tableau 5.16.  Variables de décision dans le  cas 2 
Variables de décision TF3 TF4 TF5 
Taux de conversion du toluène (%) 0,50 0,50 0,73 
Débit d’hydrogène purgé (kmol/h) 291,74 291,74 299,93 
Pression du flash HP (bar) 31,53 31,54 33,80 
Pressure du flash BP (bar) 9,67 7,70 5,04 
Pression de la colonne 1 (bar) 3,00 3,00 2,77 
Pression de la colonne 2 (bar) 1,00 1,00 1,01 
Ratio (four bi combustible) fioul/gaz 0,23 0,23 0,19 
 
5.4 Impacts des produits et des équipements du procédé 
5.4.1 Analyse des impacts des produits et énergies 
Les solutions TT1, TT2, TF1 et TF2 obtenues lors de l’étude du paragraphe 5.3.2.6 sont 
analysées en fonction des impacts qu’ils occasionnent. Pour chaque solution, les impacts 
occasionnés par le procédé d’hydrodésalkylation et par la centrale de production des utilités 
sont analysés. Les résultats obtenus seront comparés au cas de référence de Douglas300. Les 
tendances observées confirment les tendances précédentes.  
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Figure 5.19. Contribution du procédé HDA et de la centrale aux impacts environnementaux 
(TT1) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.20. Contribution du procédé HDA et de la centrale aux impacts environnementaux 
(TT2) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.21. Contribution du procédé HDA et de la centrale aux impacts environnementaux 
(TF1) 
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Figure 5.22. Contribution du procédé HDA et de la centrale aux impacts environnementaux 
(TF2) 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.23. Contribution du procédé HDA et de la centrale aux impacts environnementaux 
(Douglas300) 
L’analyse des figures 5.19 à 5.23 montre que seul le procédé est essentiellement responsable 
des impacts HTP et EP alors que la centrale contribue à elle seule à l’impact environnemental 
AP. La contribution du procédé HDA au GWP est importante à cause du méthane (CH4) 
rejeté à la purge et dont le potentiel d’impact est 21 fois celui du dioxyde de carbone (CO2). 
Comparativement aux autres alternatives, la solution Douglas300 a la valeur la plus élevée du 
GWP car bien que son débit de méthane purgé soit le plus faible, son débit de fioul consommé 
est le plus élevé.  
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5.4.2 Analyse des impacts par opération unitaire 
Dans cette partie, les impacts correspondants aux alternatives TT1, TT2, TF1 et TF2 seront 
étudiés au niveau de quelques équipements essentiels du procédé d’hydrodésalkylation du 
toluène. Les résultats obtenus sont comparés au cas de référence de Douglas. 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.24. Impacts environnementaux par opération unitaire pour TT1 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.25. Impacts environnementaux par opération unitaire pour TT2 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.26. Impacts environnementaux par opération unitaire pour TF1 
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Figure 5.27. Impacts environnementaux par opération unitaire pour TF2 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.28. Impacts environnementaux par opération unitaire pour Douglas300 
 
Les impacts HTP et EP sont essentiellement générés à la sortie de la colonne 2. Cela 
s’explique par le fait que HTP et EP sont exclusivement causés par les émissions de diphényle 
par le procédé HDA. Le méthane de la purge contribue à la valeur élevée du GWP. En 
comparant les autres solutions au Douglas300 pour les équipements du procédé, il ressort que 
pour cette solution, le GWP, le PCOP et l’AP proviennent essentiellement du four qui 
fonctionne uniquement au fioul. Or, le four est émetteur de grandes quantités de CO2, de SO2 
et de CO. Au niveau des réactions et des énergies primaires (figure 5.22), les réactions 
d’hydrodésalkylation sont émettrices de la majorité des impacts environnementaux.  
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5.5 Analyse de cycle de vie du procédé HDA couplée à  
   une turbine à vapeur  
L’étude environnementale réalisée précédemment est une analyse « porte à porte », c’est-à-
dire qu’elle ne considère que les impacts d’émission des produits et des énergies primaires 
générés par le procédé et la centrale de production d’utilités. Cette vision environnementale 
est restrictive. Une Analyse de Cycle de Vie (ACV) a été réalisée, afin de prendre en compte, 
de façon rigoureuse, la phase d’inventaire des émissions et des extractions et d’analyser la 
pertinence de la démarche par optimisation menée précédemment. En effet, nous sommes 
conscients que dans toute l’analyse précédente, la phase de l’inventaire en produits, phase 
essentielle lors du déroulement  d’une ACV, a été limitée aux effluents du procédé. Les ACV 
ont été menées à l’aide du logiciel SimaPro 7.1 avec la base de données EcoInvent. La 
méthode d’évaluation des impacts est la méthode Impact 2002+. L’ACV est utilisée ici pour 
analyser l’ensemble des solutions du  procédé HDA couplé avec la turbine à vapeur. Le 
tableau 5.17 représente le bilan de matière et d’énergie pour les alternatives TT1, TT2, TF1, 
TF2 et Douglas300.   
Nous nous sommes limités à l’analyse des catégories intermédiaires pour nous rapprocher des 
indicateurs étudiés précédemment. 
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Tableau 5.17. Bilan de matière et d’énergie des solutions TT1, TT2, TF1, TF2 et Douglas300 
 TT1 TT2 TF1 TF2 Douglas300 
PRODUCTION DE BENZENE (kmol/h) 300 300 300 300 300 
Rejets du procédé HDA      
Débit d'hydrogène purgé        (kmol/h) 300,00 300,00 300,00 300,00 198,00 
Débit de méthane purgé         (kmol/h) 345,48 345,20 341,31 341,65 335,63 
Débit de diphényle                   (kmol/h) 6,77 6,64 4,74 4,91 4,73 
Consommation d'énergies primaires      
Débit de Fioul oil au four             (t/h) 4,64 4,66 4,55 4,13 33,61 
Débit de gaz naturel du four    (Nm3/h) 6180,51 6175,68 7246,33 8375,69 0,00 
Débit de Fioul oil à la chaudière (t/h) 10,02 10,11 10,62 10,53 12,53 
Matières premières      
Débit de toluène                       (kmol/h) 313,55 313,27 309,48 309,81 309,24 
Débit d'hydrogène                   (kmol/h) 606,77 606,64 604,74 604,91 501,50 
Débit de méthane                    (kmol/h) 31,94 31,93 31,83 31,84 26,39 
Consommation eau       
Débit d'eau de refroidissement (kg/s) 1073,41 1075,53 1124,14 1117,90 1333,44 
Emissions polluantes Centrale électrique      
Débit de CO2 émis                         (kg/h) 57460,68 57772,58 61076,65 61722,88 150653,59 
Débit de SO2 émis                         (Kg/h) 594,83 598,97 616,20 597,75 1849,71 
Débit de NOx émis                        (kg/h) 0,09 0,09 0,09 0,09 0,28 
Débit de CO émis                          (kg/h) 955,87 962,25 994,93 972,65 2887,31 
Débit de poussières émis            (kg/h) 0,02 0,02 0,02 0,02 0,06 
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Figure 5.29. Catégorie intermédiaire de la solution TT1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.30. Catégorie intermédiaire de la solution TT2 
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Figure 5.31. Catégorie intermédiaire de la solution TF1 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.32. Catégorie intermédiaire de la solution TF2 
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Figure 5.33. Catégorie intermédiaire de la solution Douglas300 
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cancérigènes et l’acidité terrestre (AP) pour les alternatives TT1, TT2, TF1, TF2 et 
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uniquement au gaz naturel. Deux optimisations sont effectuées à cet effet. Une optimisation 
monocritère impliquant le coût annuel et une optimisation bicritère sur les critères 
environnementaux (EP et AP). Le paramétrage de l’algorithme génétique est le même que 
dans le paragraphe 5.5.1. 
5.6.1.1 Optimisation monocritère : coût annuel (cas 1) 
Pour une production de benzène fixée à 300 kmol / h, une optimisation monocritère est 
réalisée sur le coût annuel du procédé HDA dont la chaudière fonctionne au gaz naturel (cas 
1). Le tableau 5.18 présente le résultat du coût annuel optimisé et des impacts 
environnementaux asociés. Le tableau 5.19 donne les valeurs des variables d’optimisation 
correspondantes. 
Tableau 5.18. Solution de l’optimisation monocritère (chaudière au gaz naturel) 
Chaudière au 
gaz naturel 
CA 
M$/an 
EP  
t éq.  P04
3-
/an 
AP  
t éq.  SO2/an 
GWP 
t éq.  CO2 /an 
HTP 
t éq.  C6H6/an 
POCP 
t éq.  C2H4/an 
Cas 1 237,81 13943,53 1737,67 1301283,34 26718,08 1677,27 
 
Tableau 5.19. Variables de décision du cas 1 
Variables de décision Cas 1 
Taux de conversion du toluène (%) 0,79 
Débit d’hydrogène purgé (kmol/h) 300 
Pression du flash HP (bar) 33,94 
Pressure du flash BP (bar) 10 
Pression de la colonne 1 (bar) 3 
Pression de la colonne 2 (bar) 1 
Ratio (four bi combustible) fioul/gaz 0,47 
 
5.6.1.2 Optimisation bicritère : EP-AP (cas 2) 
L’étude ici consiste à déterminer l’influence du changement de combustible sur les impacts 
environnementaux. Une optimisation bicritère est réalisée sur EP et AP avec une production 
de benzène fixée à 300 kmol / h. Puisque la méthode FUCA ne peut être appliquée en 
optimisation bicritère, TOPSIS est utilisé ici comme la méthode d’aide à la décision 
multicritère. Le point de rang 1, déterminé par TOPSIS (C4) est représenté sur la figure 5.34. 
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Figure 5.34. Front de Pareto de l’optimisation bicritère (EP, AP) – (cas2) 
 
Le tableau 5.20 présente les valeurs des critères associés au point de rang un (C4). Un calcul 
de gain entre le point C4 et le point TF2 est réalisé afin de déterminer les améliorations de la 
chaudière lorsqu’elle fonctionne au gaz naturel. 
 
Tableau 5.20. Analyse des solutions de la chaudière au Fioul et au gaz naturel 
Chaudière au 
Fioul /gaz 
CA 
M$/an 
EP  
t éq.  P04
3-
/an 
AP  
t éq.  SO2/an 
GWP 
t éq.  CO2 /an 
HTP 
t éq.  C6H6/an 
POCP 
t éq.  
C2H4/an 
TF2 (fioul) 209,03 10109,41 4782,53 1432472,39 19370,44 1928,71 
C4 (GN) 249,92 7414,92 1612,89 1347065,58 14208,17 1643,72 
Gain % -19,56 26,65 66,28 5,96 26,65 14,78 
 
Tableau 5.21. Variables de décision du cas 2 
Variables de décision C4 
Taux de conversion du toluène (%) 0,70 
Débit d’hydrogène purgé (kmol/h) 299,97 
Pression du flash HP (bar) 33,23 
Pressure du flash BP (bar) 9,88 
Pression de la colonne 1 (bar) 2,98 
Pression de la colonne 2 (bar) 1,08 
Ratio (four bi combustible) fioul / gaz 0,33 
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Le tableau 5.20 montre une dégradation de 19,56% du coût annuel lorsqu’on passe du fioul au 
gaz naturel. Cependant, ce changement entraîne une amélioration très importante au niveau 
des impacts environnementaux. Ces améliorations vont de 6% pour le GWP jusqu’à 66,28% 
pour l’AP. 
5.6.2 Procédé HDA fonctionnant avec une turbine à gaz 
Dans cette partie, nous nous intéressons au couplage du procédé avec la turbine à gaz déjà 
étudiée au chapitre 3. Le schéma de base du couplage de la centrale de production d’utilités 
(turbine à gaz) qui a été modélisé à partir ArianeTM avec le procédé HDA est proposé sur la 
figure 5.35. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.35. Unité HDA couplée à la centrale de production d’utilités (turbine à gaz) 
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5.6.2.1 Paramétrage de l’algorithme génétique 
L’optimisation simultanée du critère économique et des critères environnementaux a été 
effectuée en utilisant le code NSGA IIb de la bibliothèque Multigen, avec les paramètres 
opérationnels suivants : la taille de population = 200, nombre de générations = 200, taux de 
croisement = 0,75 et le taux de mutation = 0,2. Les variables du tableau 5.5 ont été retenues 
pour le procédé HDA, et une autre variable tenant compte de la turbine à gaz à été ajoutée. 
Cette variable est la pression de la chambre de combustion de la turbine à gaz. Le débit de 
vapeur nécessaire au procédé est transmis sous la forme de consigne à ArianeTM. L’ensemble 
de toutes les variables d’optimisation du procédé d’hydrodésalkylation du toluène, 
fonctionnant avec la turbine à gaz, est représenté dans le tableau 5.22. 
 
Tableau 5.22. Variables de décision du procédé HDA avec Turbine à gaz 
Variables de décision Bornes  Valeurs Bornes 
Taux de conversion du toluène (%) 0,5 0,75 0,9 
Débit d’hydrogène purgé (kmol/h) 31 198 308 
Pression du Flash HP (bar) 30 34 34 
Pression du flash BP (bar) 4 10 10 
Pression de la colonne 1 (bar) 2 2 4 
Pression de la colonne 2 (bar) 1 1 2 
Ratio (four bicombustible) (%) 0,1 0,85 0,9 
Pression de la chambre de combustion (bar) 9 8 17 
 
5.6.2.2 Etude économique et environnementale simultanée 
Dans cette étude impliquant la turbine à gaz et le procédé d’hydrodésalkylation du toluène, 
seule l’optimisation simultanée des critères économique et écologique sera réalisée avec une 
production horaire de benzène de 300 kmol/h. Ainsi, les trois critères que sont, le coût annuel, 
EP et AP seront optimisés simultanément et les autres critères que sont HTP, GWP, PCOP, et 
la puissance électrique produite par la turbine, seront déduits des valeurs de la précédente 
optimisation tricritère. La méthode d’analyse d’aide à la décision FUCA réalisée 
simultanément sur l’ensemble de tous les critères (CA, EP, AP, GWP, HTP, PCOP et la 
Puissance produite par le générateur) permet de mettre en évidence trois solutions 
intéressantes pour le décideur. 
La figure 5.36 présente le front de Pareto de l’optimisation tricritère (CA, EP, AP) dans le cas 
du couplage de la turbine à gaz et du procédé HDA. Les solutions de rang 1, 2 et 3 
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sélectionnées par FUCA sont notées respectivement TF6, TF7 et TF8. Le tableau 5.23 
présente les valeurs des alternatives 1, 2 et 3 sélectionnées par FUCA. Pour chaque objectif, le 
gain en % est calculé par rapport à TF2, meilleure solution du tableau 5.10. Les valeurs des 
variables d’optimisation correspondantes sont indiquées dans le tableau 5.24. Le tableau 5.25 
représente les valeurs des puissances générées par l’alternateur pour chaque solution. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure 5.36. Front de Pareto de l’optimisation tricritère (CA, EP, AP) : Turbine à gaz-HDA 
 
Tableau 5.23. Résultats de l’analyse FUCA dans le cas de turbine à gaz - HDA 
Turbine à 
gaz-HDA 
CA 
M$/an 
EP  
t éq.  P04
3-
/an 
AP  
t éq.  SO2/an 
GWP 
t éq.  CO2 /an 
HTP 
t éq.  C6H6/an 
POCP 
t éq.  
C2H4/an 
TF2 209,03 10109,41 4782,53 1432472,39 19370,44 1928,71 
TF6 234,93 9252,48 1609,57 1250006,69 17729,25 1644,12 
Gain (%) -12,39 8,48 66,34 12,74 8,47 14,76 
TF7 235,29 9252,48 1554,73 1251164,06 17729,25 1639,63 
Gain (%) -12,56 8,48 67,49 12,66 8,47 14,99 
TF8 234,25 10413,78 1534,95 1247782,24 19954,49 1642,49 
Gain (%) -12,07 -3,01 67,91 12,89 -3,02 14,84 
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Tableau 5.24.  Variables de décision dans le  cas de la turbine à gaz - HDA 
Variables de décision TF6 TF7 TF8 
Taux de conversion du toluène (%) 0,74 0,741 0,75 
Débit d’hydrogène purgé (kmol/h) 299,89 299,80 299,79 
Pression du flash HP (bar) 30,97 31,02 30,02 
Pressure du flash BP (bar) 8,11 9,06 8,80 
Pression de la colonne 1 (bar) 2,22 2,78 2,3 
Pression de la colonne 2 (bar) 1,4 1,401 1,8 
Ratio (four bi combustible) fioul/gaz 0,39 0,37 0,37 
Pression de la chambre de combustion (bar) 15,27 13,71 15,22 
 
Tableau 5.25.  Variables de décision dans le  cas de la turbine à gaz- HDA 
Turbine à gaz-HDA Puissance produite (kW) 
TF6 23328,01 
TF7 22281,40 
TF8 22792,73 
 
De l’analyse du tableau 5.23, il ressort que le coût des solutions TF6, TF7 et TF8 est supérieur 
à celui de TF2 d’environ 12%. Cela peut s’expliquer par la différence des prix du fioul (TF2) 
et du gaz naturel (TF6, TF7 et TF8) ainsi que par la valeur d’amortissement de la turbine. Les 
solutions TF6 et TF7 sont meilleures que la solution TF2 sur l’ensemble des critères 
environnementaux. La solution TF8 est mauvaise pour deux critères environnementaux (EP et 
HTP) par rapport à TF2. 
En final, cette étude montre tout l’intérêt du couplage-simulation optimisation pour trouver 
des solutions environnementales intéressantes. 
5.7 Conclusions. 
Ce chapitre a présenté une méthode d'éco-conception appliquée à l'optimisation d'un procédé 
chimique qui tient compte des contributions de la production des utilités nécessaires au 
fonctionnement de l’ensemble du procédé, par l'intermédiaire du logiciel ArianeTM pour la  
gestion des systèmes de production d’utilités. Le procédé de référence HDA, étudié pour la 
première fois par [DOU 88] a servi d’exemple pour l’illustration de l’approche, qui se 
distingue des méthodes traditionnelles de traitement en « fin de chaîne ». Le procédé HDA a 
été étudié sous deux structures différentes dans sa partie production d’utilités. En effet, la 
production de la vapeur est assurée dans la première structure, par le couplage entre une 
chaudière et une turbine à vapeur et dans la seconde structure, par un turbocompresseur et un 
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générateur de vapeur utilisant les fumées d’échappement du turbocompresseur. Les deux 
structures ont été conçues en tenant compte des objectifs classiques d’ingénierie tels que la 
production de benzène et le coût annuel total, en considérant également les charges 
environnementales telles que les potentiels de réchauffement global, d'acidification,  potentiel 
de création d'ozone photochimique, de toxicité humaine et d’eutrophisation. Une variante de 
l’algorithme génétique multiobjectif classique NSGA II est utilisée pour résoudre les 
différents problèmes. Dans un premier temps, une bonne valeur de la production de benzène a 
été identifiée dans un intervalle limité de coûts. Puis une éventuelle dégradation du coût 
annuel, et donc de la production de benzène ont été autorisées en travaillant sur un intervalle 
autour de cette valeur, dans le but d’améliorer les performances environnementales du 
procédé. Au lieu de rechercher un front de Pareto avec l'ensemble des objectifs, une étude 
préliminaire a été conduite pour déterminer un sous-ensemble de critères dépendants qui sont 
ensuite exprimés en fonction de critères indépendants sous forme de fonctions multilinéaires. 
Ainsi, le problème multiobjectif a pu être réduit à un problème tricritère. Des analyses 
multicritères de type TOPSIS et FUCA ont été réalisées sur l'ensemble des objectifs. Au 
terme de cette analyse, il ressort que FUCA donne de meilleurs résultats que TOPSIS. 
Un scénario, basé sur la prise en compte d’une réglementation environnementale plus stricte, 
a été également pris en compte, sous la forme d’une contrainte visant à maintenir le critère 
GWP sous un certain seuil : cette stratégie s’est révélée efficace car les autres objectifs 
environnementaux EP, AP, HTP et PCOP se sont améliorés significativement. Des 
régressions multilinéaires sont réalisées à nouveau sur cet exemple dans le but d’obtenir un 
nouveau problème tricritère, qui est résolu par le biais de l’algorithme génétique NSGA IIb 
implémentée dans la bibliothèque Multigen. Par un simple réglage des facteurs de 
pondération utilisés dans le classement de la méthode FUCA, plusieurs solutions offrant un 
bon compromis peuvent être déduites des objectifs. Trois solutions correspondant 
respectivement à des plages de valeurs de production de benzène haute, moyenne et basse 
sont générées. Cette méthodologie peut être appliquée à un large éventail de problèmes de 
conception de procédés chimiques avec de multiples objectifs économiques et 
environnementaux. 
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Ce travail avait pour objectif le développement d’une méthode d'éco-conception de procédés 
appliquée au domaine de l’industrie chimique. Plus généralement, il s’inscrit dans une 
problématique d’évaluation globale et d’optimisation des impacts environnementaux et 
économiques des procédés de fabrication. L’étude proposée ici coïncide avec la phase 
préliminaire de  synthèse de procédés : le cadre consistait à rechercher les conditions 
opératoires optimales vis-à-vis de critères économiques et environnementaux pour le 
fonctionnement et le dimensionnement d’un procédé dont la structure est figée (opérations 
unitaires fixées). Une première partie de l’étude a consisté à recenser les critères 
environnementaux pertinents pour l’évaluation d’un procédé. Nous avons ainsi retenu le 
potentiel  de réchauffement global (GWP en équivalent CO2 t / an), le potentiel d'acidification 
(AP en équivalent SO2 t / an), le potentiel de  création d'ozone photochimique potentielle 
(POCP en équivalent tonne C2H4), le potentiel d’eutrophisation (EP en équivalent PO4 
3-
 t / 
an) et le potentiel de toxicité humaine (HTP en t-C6H6 équivalent / an). L’étude 
bibliographique a montré que les critères environnementaux ne sont pas encore à l’heure 
actuelle utilisés de manière large et routinière dans la conception d’un appareil industriel. 
Une attention particulière a été apportée à l’évaluation environnementale d’un procédé et aux 
impacts directs ou indirects qu’il peut générer à travers l’énergie mise en œuvre. Un élément 
central de l’analyse a impliqué un élargissement des frontières classiques du champ de l’étude 
lors de la phase de conception, puisque le système considéré doit prendre en compte le 
procédé lui-même et la contribution énergétique de la centrale de production d’utilités au 
procédé. Sur ce point, ce travail a fait l’objet d’une collaboration avec la Société ProSim SA à 
travers l’utilisation du logiciel ARIANE
TM
 , simulateur dédié à la production d’utilités.   
Le procédé de référence de production de benzène par hydrodésalkylation du toluène (HDA), 
étudié par [DOU 88] pour l’illustration de la synthèse hiérarchique de procédés et repris dans 
de nombreux travaux, a servi de banc de test.  Le procédé HDA a été étudié sous deux 
structures différentes dans sa partie production d’utilités. Dans la première, la production de 
vapeur est assurée par le couplage entre une chaudière et une turbine à vapeur tandis que dans 
la seconde structure, cette production est assurée par une turbine à gaz. Ces deux structures 
ont été étudiées en tenant compte des objectifs classiques d’ingénierie tels que la production 
de benzène et la minimisation du coût annuel total, en considérant également les charges 
environnementales précédemment évoquées.  
Un modèle simplifié du procédé a été développé et couplé avec le logiciel ARIANE
TM
 , afin 
de pouvoir être plus facilement intégré au sein d’une boucle d’optimisation multiobjectif. Les 
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performances du modèle, comparées à celles obtenues à partir d’un logiciel de flowsheeting, 
se sont avérées satisfaisantes vis-à-vis de l’ordre de grandeur des débits. Les solutions 
optimales ont été également évaluées, à posteriori, par le logiciel de flowsheeting. Une 
variante de l’algorithme génétique multiobjectif classique NSGA II, a été utilisée pour 
résoudre les différents problèmes multiobjectifs. L’analyse multicritère a été menée, d’une 
part, à l’aide d’une technique classique de type TOPSIS (Technique of Order Preference by 
Similarity to Ideal Solution) adaptée au cas de la maximisation et minimisation simultanées de 
critères et, d’autre part, par une méthode développée en interne baptisée  FUCA (Faire Un 
Choix Adéquat). Le choix de ces techniques repose sur la minimisation du nombre de 
paramètres à fixer. La seconde méthode, très simple dans sa mise en œuvre pour le traitement 
de cas au moins tricritère, s’est avérée particulièrement intéressante.  
Une phase importante a consisté lors de la mise en œuvre de la méthodologie d’éco-
conception, à rechercher  un sous-ensemble de critères dépendants qui sont exprimés en 
fonction des critères indépendants sous forme de fonctions multilinéaires. Ainsi, sur le cas 
étudié, le problème multiobjectif est réduit à un problème tricritère. Cette étape est essentielle 
pour ne retenir dans la phase d’optimisation multiobjectif que les critères contradictoires entre 
eux. Toutefois, l’analyse multicritère a été réalisée sur l’ensemble de tous les critères. 
Les solutions optimales issues de l’analyse multicritère ont ensuite été traitées par un logiciel 
d’analyse de cycle de vie qui a confirmé les tendances précédentes. 
L’argumentation proposée pour définir la méthodologie d’éco-conception s’est appuyée sur 
l’exemple classique du procédé HDA de production de benzène. Néanmoins, l’exemple ne 
doit pas limiter la portée de la démarche, qui se veut générale et adaptable à d’autres 
procédés. Les perspectives sur le plan pratique sont évidentes. Il est important de systématiser 
ce type d’approche au niveau de la phase conception de procédé, mais également de réaliser, 
sur un ensemble de procédés actuels, une analyse de leurs impacts afin de déterminer les voies 
potentielles d’amélioration de leur fonctionnement. Cela doit permettre d’aboutir à une 
cartographie des unités de production en termes d’impacts environnementaux, et à terme de 
l’établissement d’un label. 
Ce travail ouvre également de larges perspectives d’un point de vue méthodologique : 
- Intégration de modèles de simulation et d’analyse de cycle de vie : Ce travail a été 
exclusivement consacré aux impacts générés par le procédé et par la production 
associée d’utilités. Un point clé concernerait la meilleure intégration entre les outils de 
simulation de procédés et les logiciels d’analyse de cycle de vie, afin de prendre en 
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compte de façon plus précise la phase d’inventaire des émissions et des extractions du 
procédé. Deux approches seraient en ce sens envisageables : une première consisterait 
à modéliser le procédé au sein de l’environnement d’analyse de cycle de vie. Mais les 
outils actuels ne sont pas à l’heure actuelle suffisamment performants pour modéliser 
de façon systématique les différentes opérations unitaires du procédé et analyser 
l’impact de la variation de conditions opératoires sur les impacts du procédé. La 
seconde consisterait à faire « piloter » le système par le logiciel de flowsheeting pour 
générer les résultats des bilans de matière et d’énergie, qui seraient ensuite 
communiqués au logiciel d’analyse de cycle de vie. L’identification des différents 
constituants mis en jeu dans le procédé, doit permettre d’obtenir par recours au 
logiciel d’analyse du cycle de vie (ACV) l’inventaire total des émissions et des 
extractions du procédé, et de déterminer les facteurs d’impacts associés. Cette seconde 
voie nous semble préférable compte tenu des spécificités des modèles d’approche 
systémique en génie des procédés. L’élaboration de ce cadre conceptuel fait partie des 
objectifs de thèse de Fernando Morales Mendoza (Thèse INPT, en cours depuis 2010). 
 
- Mise en œuvre d’une métrique de développement durable pour les procédés : Dans ce 
travail, nous avons considéré des indicateurs environnementaux préconisés par 
plusieurs méthodologies ou institutions de Génie des Procédés. L’analyse mérite d’être 
poursuivie et le choix des critères affinés par rapport à certaines catégories de 
procédés (procédés de production d’énergie, procédés pharmaceutiques, bioprocédés 
par exemple, etc.). Par ailleurs, il importe aussi de s’intéresser à une métrique 
appropriée liée à la sécurité des procédés.  
 
- Voies de synthèse et optimisation structurelle de procédés : Une autre perspective 
importante concerne l’optimisation tant des voies de synthèse et de la structure de 
procédés au sein d’une approche d’éco-conception. Elle implique un élargissement du 
problème dans la mesure où il s’agit de sélectionner la structure optimale du flowsheet 
à travers le choix d’opérations unitaires et les conditions opératoires correspondantes 
en considérant les impacts économiques et environnementaux.  Elle repose ainsi sur 
des formulations mixtes non linéaires, avec des variables entières liées aux choix des 
voies de synthèse et de topologie du schéma du procédé et des variables continues 
liées aux conditions d’exploitation. 
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La prise en compte de ces éléments doit ainsi contribuer au développement d’un ensemble de 
règles de synthèse et d’analyse de procédés industriels intégrant des considérations 
environnementales au stade préliminaire de la conception d’un procédé. Ce type d’approche 
permettra de lever un certain nombre de verrous actuels liés au problème de la disponibilité 
des indicateurs dans les bases de données existantes et à leur fiabilité, notamment dans le 
domaine du Génie des Procédés.  
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Modélisation du générateur de vapeur sous Ariane
TM
 
 
Les variables du générateur de vapeur sous Ariane
TM
 sont présentées ci-après : 
A1 : aire de la section surchauffe de la vapeur dans l’échangeur (m
2
) 
A2 : aire de la section évaporation (m
2
) 
A3 : aire de la section chauffage de l’eau jusqu’à saturation (m
2
) 
T1 : température de sortie des fumées de la section surchauffe de la vapeur dans l’échangeur 
(K) 
T2 : température de sortie des fumées de la section évaporation (K) 
T3 : température de sortie des fumées de l’échangeur (K) 
Qv : débit de vapeur généré (kg/h) 
Les variables H1, H2 et H3 sont implicites, et correspondent à l’enthalpie des fumées à la 
pression de sortie, respectivement à T1, T2 et T3 ; H1(T1,P) ; H2(T2, P) ; H3(T3, P)). Avec :  
Teau, Heau : température et enthalpie d’entrée de l’eau dans l’échangeur (K) 
Tvap, Hvap : température et enthalpie de la vapeur générée (K)  
Tsat : température de saturation de l’eau (K) 
Hsat_L, Hsat_V : enthalpie de l’eau à Tsat, enthalpie de la vapeur à Tsat (kJ/kg) 
Tfum, Hfum : température et enthalpie d’entrée des fumées (K) 
Qfum : débit des fumées (kg/h) 
Aire : aire d’échange définie par l’utilisateur (m
2
) 
U : coefficient d’échange défini par l’utilisateur.(W/m
2
/K) 
Le système d’équations est présenté ci-après : 
( ) 0321:1 =−−− AAAAireF         (4A1.1) 
( ) ( ) ( )[ ] 011)1(12:2 =−− THTfumHfumQfumTUDTMLAF    (4A1.2) 
( ) ( ) ( )[ ] 02211)2,1(22:3 =−− THTHQfumTTUDTMLAF     (4A1.3) 
( ) ( ) ( )[ ] 03322)3,2(33:4 =−− THTHQfumTTUDTMLAF     (4A1.4) 
( ) ( ) ( )[ ] 011)_(:5 =−−− THTfumHfumQfumVHsatHvapQF V    (4A1.5) 
( ) ( ) ( )[ ] 02211)__(:6 =−−− THTHQfumLHsatVHsatQF V    (4A1.6) 
( ) ( ) ( )[ ] 03322)_(:7 =−−− THTHQfumHeauLHsatQF V    (4A1.7) 
avec :  
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oùDTDTLOGDTDTTTDTML ),21(/)21()2,1(1 −−= TvapTfumDT −=1 et 
TsatTDT −= 12  
oùDTDTLOGDTDTTTDTML ),21(/)21()2,1(2 −−= TsatDT =1  et TsatTDT −= 22  
oùDTDTLOGDTDTTTDTML ),21(/)21()3,2(3 −−= TsatTDT −= 21 et 
TeauTDT −= 32  
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ANNEXE 4.1 
DEVELOPPEMENT 
DU BILAN MATIERE DU PROCEDE 
HDA 
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Le bilan matière sur une version simplifiée du procédé HDA est réalisé dans cette annexe. Les 
différentes hypothèses simplificatrices sont énoncées ci-après lors de la description des 
différents courants. Le procédé se décompose en deux sections principales que sont le 
réacteur et la zone de séparation avec deux courants de recyclage, deux courants de sortie et 
une purge. 
Le schéma de la figure A1.1 indique les numéros des différents courants du procédé, et sert de 
base à l’établissement du bilan. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
1 Alimentation 
Les alimentations correspondent aux courants 1 et 2. Le courant 1 est du toluène (C7H8) pur et 
le courant 2 est un mélange d’hydrogène (95% de H2) et de méthane (5% de CH4). 
 
2 Sortie de réacteur 
Le courant 5, en sortie de réacteur, est un mélange de 4 constituants : benzène, méthane, 
toluène et hydrogène, le diphényle étant totalement extrait (courant 10). 
 
3 Séparateur 
La section de séparation sur ce schéma simplifié regroupe en réalité un séparateur de 
constituants et deux colonnes à distiller qui permettent d’obtenir les courants suivants : 
• 6 : composé de méthane et d’hydrogène sortant du réacteur, et donc de l’unité de 
séparation. 
• 9 : la totalité du benzène. 
• 10 : diphényle sortant. 
• 11 : le toluène n’ayant pas réagi et recyclé en entrée de réacteur. 
 
Réacteur
H2, CH4
Toluène Pur
Benzène 
Diphenyle
Purge: H2, CH4
Système de 
séparation
Recyclage  H2, CH4
Recyclage Toluène
1
2
3
4
5
6
78
9
10
11
 
Figure A1.1 : Bilan matière simplifié du procédé HDA avec numérotation des courants 
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4 Purge 
A la purge, le courant 6 se divise en deux courants 7 et  8 selon un taux de purge  déterminé 
par le bilan matière.  
 
5 Recyclage 
Les courants de recyclage 8 et 11 contiennent respectivement l’hydrogène, le méthane, et le 
toluène non consommé. 
 
6 Hypothèses simplificatrices 
• Les courants 6, 7, et 8 sont composés uniquement de méthane et d’hydrogène. Ceci 
implique que le courant 3 est composé de seulement ces deux composés. 
• La deuxième étape de séparation permet de récupérer le benzène. La séparation se fait 
parfaitement, le benzène étant récupéré en intégralité, et il est pur (courant 9). 
• La troisième étape de séparation permet de récupérer tout le diphényle pur. 
 
7 Bilan matière simplifié 
• Indices et Notations 
Les indices suivants sont utilisés pour les composés chimiques : 
- Toluène (C7H8) :  1 
- Hydrogène (H2) :  2 
- Méthane (CH4) :  3 
- Benzène (C6H6) :  4 
- Diphényle (C12H10) : 5 
 
Notations : 
 i : indique le constituant chimique 
 J : indique les points du procédé 
 jix  : Fraction du constituant i au point j 
 jN  : Débit global en j 
 jiN  : Débit molaire partiel du constituant i, au point j 
Les données du problème sont :  
- 94N  : débit de benzène produit au point 9 
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- 41
3
2 5NN =  : débit d’hydrogène au point 3 
- 12x  : fraction d’hydrogène dans l’alimentation en hydrogène 
- τconv : taux de conversion du Toluène  
- Se : la sélectivité telle que, 
converties Toluène de Moles
réacteur du sortie la  à Benzene de Moles
Se = =
4
1
5
4 ./ NN τ . 
Dans le modèle, la formule de sélectivité de Douglas (1988) [DOU 88] est adoptée : 
 
           (4A1.1) 
 
• Analyse du degré de liberté : 
- Le nombre de constituants : K=5 
 - Le nombre de données au réacteur : R= K+2 
 - Le nombre de données au séparateur : K+5 
 - Le nombre total de variable est donc : F=2x2(K+2) + K+2+ K+5 K+3-6(K+2)= K+6 
           F= 11 variables 
Justification : 
Au point 1 : 113
1
2 =+ xx  
Au point 4 : 141 =x  
Au point 6 : 163
6
2 =+ xx  
Au point 9 : 194 =x  
Au point 10 : 1105 =x  
Il reste donc 6 données à fixer :  
5
4
9
4 NN =  : Production de benzène 
4
1
3
2 5NN =  : Le rapport hydrogène sur aromatique ????? 
1
2x  (et donc, 
1
2
1
3 1 xx −= ) : Fraction d’hydrogène dans l’alimentation 
τconv : Taux de conversion 
Se : Sélectivité 
7
2N  : débit d’hydrogène purgée 
 
•  Débit du toluène au point 4 : 41N  
544,1)1(
0036,0
1
conv
Se
τ−
−=  
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Par définition la sélectivité 
4
1
5
4
N
N
Se
convτ
=  est connu puisque τ est donné or 54
9
4 NN =  est fixé, 
alors  
Se
N
N
convτ
5
44
1 =          (4A1. 2) 
• Bilan sur le réacteur 
11
1
5
44
1
5
1 )1()1( N
Se
N
NN
conv
=−=−=
τ
ττ  (connu)     (4A1. 3) 
Se
SeN
Se
N
N
SeN
NNN convconv
2
)1(
2
)1( 54
5
43
2
4
14
1
3
2
5
2
−
+−=
−
+−=
τ
τ    (4A1. 4) 
Se
N
NNNN conv
5
43
3
4
1
3
3
5
3 +=+= τ        (4A1. 5) 
4
1
9
4
5
4 SeNNN convτ==  est donné       (4A1. 6) 
Se
SeNSeN
NN conv
2
)1(
2
)1( 54
4
110
5
5
5
−
=
−
==
τ
 (connu)     (4A1. 7) 
A ce niveau de raisonnement, sont connus:  
4
1N  , )(
11
1
5
1 NN = , 
5
5N  et aussi
5
4
9
4 NN = . 
 
• Calcul de H2 consommé dans le réacteur Hc 
Se
SeN
Se
N
Se
SeN
NH convC
2
)1(
2
)1( 54
5
4
5
44
1
−
−=
−
−= τ  donc Hc est connu.  (4A1. 8) 
 
•  Equations à la purge 
7
2
11
2
1
2 NHNxN C +==  pour l’hydrogène      (4A1. 9) 
11
3
1
3 NxN = , ce qui entraine que 
7
3
4
1
11
3 NNNx =+τ   
Soit 73
5
411
3 N
Se
N
Nx =+         (4A1. 10) 
Les points 9, 10 11 et 4 sont connus. D’où 
Se
N
Se
N
se
N
Se
N
NNN
5
4
5
4
5
4
5
411
1
4
1
2
1 =+−=−= ττ
 comme 2 est connu   (4A1. 11) 
Puisque 41
3
2 5NN =  alors 
3
2N  est connu. Donc :     (4A1. 12) 
CHNN −=
3
2
5
2  est connu        (4A1. 4 bis) 
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•  Répartition entre recyclage gaz et purge 
On établit ici la règle des rapports entre les points 6, 7 et 8 et on a : 
7
2
7
35
27
2
7
36
2
6
3
5
3
N
N
N
N
N
NNN ×=×==         (4A1. 13) 
Il reste alors à déterminer 3 inconnues : 72N , 
7
3N  et 
1N  
Si on fixe 72N  par exemple, les équations de la purge fournissent :  
1
2
7
21
x
NH
N C
+
=           (4A1. 14) 
puis 
1
2
7
21
3
11
3
x
NH
xNx C
+
×=   
Et donc : 
Se
N
NH
x
x
N C
5
47
21
2
1
37
3 )( ++=       (4A1. 15) 
Le point 1 et 7 étant alors connus, seuls les points 8 et 3 sont à déterminer.  
Sachant que : 72
4
1
7
2
3
2
7
2
5
2
8
2 5 NHNNHNNNN CC −−=−−=−=  
7
37
2
7
35
2
7
3
5
3
8
3 N
N
N
NNNN −×=−=  or 
Se
N
NxN
5
411
3
7
3 +=  avec 1
2
7
21
x
NH
N C
+
=  
Se
N
NH
x
x
N C
5
47
21
2
1
37
3 )( ++=  
Finalement : 






−+−−=+= 1)5(
7
2
5
27
3
7
2
4
1
8
3
8
2
8
N
N
NNHNNNN C  
Donc :  





−





+++−−= 1)()5(
7
2
5
2
5
47
21
2
1
37
2
4
1
8
N
N
Se
N
NH
x
x
NHNN CC    (4A1. 16) 
Et : 813 NNN +=         (4A1. 17) 
 
8 Résultats du bilan matière avec les données de Douglas [DOU 88] 
• Production de benzène : 26554 =N kmol/h  
• Rapport hydrogène sur aromatique : 41
3
2 5NN =   
• Taux de conversion : τconv = 0,75 
• 8,19772 =N kmol/h 
• 
1
2x =0,95 : fraction d’hydrogène dans l’alimentation 
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• )1( 12
1
3 xx −= =0,05 : fraction de méthane dans l’alimentation 
Alors : 
• Sélectivité 
544,1)1(
0036,0
1
conv
Se
τ−
−=  =
4
1
5
4
N
N
convτ
= 0,9694, alors =41N 364,48 kmol/h. 
• On en déduit 111
5
44
1
5
1 )1()1( N
Se
N
NN
conv
=−=−=
τ
ττ =91,12 kmol/h : l’ensemble du 
toluène non converti (courant 5) est recyclé par le courant 11. 
• Connaissant 54N  on a 265
5
4
9
4 == NN kmol/h : tout le benzène est récupéré au courant 
9. 
• 
Se
SeNSeN
NN conv
2
)1(
2
)1( 54
4
110
5
5
5
−
=
−
==
τ
= 4,18 kmol/h : le diphényle n’est produit 
que par la réaction 2 et est totalement récupéré dans le courant 10. 
• On a 111
4
1
2
1 NNN −= =364,48-91,12=273,36 kmol/h : bilan partiel sur le toluène au 
nœud (2, 4, 11) 
• 
4
1
3
2 5NN = =5×364,48=1822,40 kmol/h : le ratio (hydrogène/toluène) à l’entrée du 
réacteur est égal à 5. 
• 
Se
SeN
Se
N
HC
2
)1(54
5
4 −
−= =273,36-4.18=269,18 kmol/h. 
Donc : CHNN −=
3
2
5
2 =1822,40-269,18=1553,22 kmol/h : hydrogène restant après la 
réaction et transféré au point 6 : 52
6
2 NN = =1553,22 kmol/h. 
• 
7
2
4
1
7
2
5
2
8
2 5 NHNNNN C −−=−= =1553,22-197,8=1355,42 kmol/h : bilan partiel sur 
l’hydrogène à la purge (la torche est connue). 
 
• Boîte noire sur H2 
• 
7
2
11
2
1
2 NHNxN C +== =269,18+197,8=466,98 kmol/h. 
• 
11
2
1
2 NxN =  donc 
1
2
1
2
1 / xNN = =466,98/0,95=491,56 kmol/h. 
• Soit 83
1
3
3
3 NNN += , 
Se
N
NNN
5
43
3
6
3
5
3 +==  et 
8
3
7
3
6
3 NNN +=  
ce qui donne : 
• 
Se
N
NH
x
x
N C
5
47
21
2
1
37
3 )( ++=  = 297,94 kmol/h : méthane à la purge. 
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• ==
11
3
1
3 NxN  491,56*0,05 = 24,58 kmol/h Débit molaire de méthane dans 
l’alimentation. 
• Le taux de purge est : ==
6
2
7
2
N
N
purgeτ 197,8/1553,22 = 0,1273. 
• ===
purge
N
NN τ
7
35
3
6
3 2340,46 kmol/h. 
• =−=
7
3
6
3
8
3 NNN 2340,46-297,94 = 2042,52 kmol/h 
• 
8
3
1
3
3
3 NNN +=  = 24,58+2042,52=2067,10 kmol/h 
Les resultats sont présentés dans le tableau A1.1 (débits  en kmol/h pour ce schéma simplifié) 
Tableau A1.1 : Résultats du bilan matière obtenus avec les hypothèses de Douglas (1988) 
Courants 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 
Hydrogène  466,18 0 1822,45 0 1553,27 1551,82 197,0 1356,27 0 0 0 
Méthane  24,54 0 2075,49 0 2348,86 2338,02 297,90 2050,96 0 0 0 
Benzène  0 0 0 0 265 0 0 0 265 0 0 
Toluène  0 273,36 0 364,48 91,12 0 0 0 0 0 91,12 
Diphényle  0 0 0 0 4,18 0 0 0 0 4,18 0 
Total 
(kmol/h) 
491,02 273,36 3897,95 364,49 4262,44 3889,84 494,90 3407,23 265 4,18 91,12 
 
Dans ce bilan, certaines hypothèses, comme toutes les récupérations de constituants purs dans 
les courants 9, 10, et 11, ne sont pas réalistes. 
Tableau A1.2 : Résultats du bilan matière aux frontières obtenus avec le bilan matière 
 ENTREE SORTIE 
Débit massique (kg/h)/ courant 1 2 9 10 7 
Hydrogène 939,78 0 0 0 397,13 
Méthane 393,63 0 0 0 4779,22 
Benzène 0 0 20700,104 0 0 
Toluène 0 25188,28 0 0 0 
Diphényle 0  0 645,23 0 
Total partiel 1333,41 25188,28 20700,104 645,23 5176,35 
Total global (kg/h) 26521,69 26521,69 
 
Le bilan matière boucle, la différence relative entre entrée et sortie de :  
∆Ftot = (26521,69-26521,69)/(26521,69) = 0,00, le bilan boucle parfaitement.  
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La conception du simulateur doit être poursuivie en faisant intervenir un calculateur de 
propriétés thermodynamiques, afin de déterminer les propriétés de transferts, les paramètres 
thermodynamiques, les équilibres entre phase etc. Dans ce travail, le serveur de propriétés 
thermodynamiques, Simulis Thermodynamics
®
 de ProSim SA a été retenu. 
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ANNEXE 4.2 
MODELISATION DU PROCEDE 
HDA 
SOUS ProSimPlusTM 
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Dans l’objectif de valider le modèle de simulateur de procédé sous MS Excel
®
, à partir des 
données recueillies, le logiciel ProSimPlus
TM
 est utilisé pour établir une simulation du 
procédé d’hydrodésalkylation avec les hypothèses simplificatrices nécessaires. Les différentes 
étapes suivies pour réaliser la simulation globale sous ce logiciel seront décrites. Pour la 
l’utilisation du simulateur sous ProSimPlus
TM
, les conditions de Douglas (1988) [DOU 88] 
sont retenues, à savoir : 
• capacité de production : 265 kmol/h avec une pureté de 99,97%, 
• perte d’hydrogène à la purge : 197,8 kmol/h, 
• taux de conversion du toluène : 75%, 
• alimentation : H2 :95% et CH4 : 5%, 
• à l’entrée du réacteur, le rapport débit molaire d’hydrogène sur débit molaire du 
toluène est égal à 5, 
• Sélectivité : Se=0,9694 (moles de benzène à la sortie du réacteur sur moles de toluène 
converties). 
 
1. Système de réactions impliqué 
Réaction 1 :   466287 H     HC CHHC +→+     (4A2.1) 
Réaction 2 :   21012662 HHCHC +↔      (4A2.2) 
 
2. Alimentation du procédé 
• Alimentation 1 : H2 / CH4 
T = 311 K et P = 37 bar 
   X(H2) = 0,95 et X(CH4) = 0,05 
• Alimentation 2 : Toluène pur 
T = 311 K et P = 37 bar 
Tout d’abord, les débits des deux alimentations (pour le procédé simplifié, sans recyclage) 
sont recherchés en effectuant un bilan de matière sur le réacteur : 
 
 
 
On a : 
75,0
benzène
toluène
D
D =         (4A2.3) 
 
Réacteur 
DH2 
DCH4 
Dbenzène 
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L’objectif étant d’obtenir 265 kmol/h de benzène. On obtient : 
Dtoluène = D(alim 2)= 353,33 kmol/h 
De plus, le courant d’entrée contient 5 fois plus de H2 que de toluène. D’où : 
DH2=D(alim 1) = 1765 kmol/h 
 
3. Calcul des enthalpies ∆Hr de réaction 
ProSimPlus
TM
 calcule lui-même les ∆Hr des réactions 1 et 2 à partir des enthalpies de 
formations des différents constituants données à Tréf = 298 K. 
Soit pour la réaction 1 : ∆Hr1 = - 41769,9 kJ/mol à 298,15 K   
Pour  la réaction 2 : ∆Hr2 = 12730 kJ/mol à 298,15 K 
La réaction 1 est  exothermique, amenant à choisir un réacteur simple, adiabatique, pour 
simuler cette première réaction. Le taux de conversion est alors fixé par rapport au toluène à 
0,75 et la sélectivité à 0,9694 ([DOU 88]). 
Pour la réaction 2, un réacteur équilibré est choisi avec comme méthode de calcul la 
minimisation de l’énergie de Gibbs. 
 
Conception d’une version simplifiée du procédé (sans recyclage) 
• Simulation du système de réaction et séparateur Gaz-Liquide : 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure A2.1. Schéma de la partie réaction et séparation simple 
Dans cette première version du procédé, sont simulées les parties réaction et séparation simple 
sans les courants de recyclage. Le premier consignateur de température (four) permet de 
chauffer le courant d’alimentation du réacteur à 621 °C en entrée du réacteur adiabatique qui 
simule la première réaction. Le second consignateur permet d’abaisser la température du 
courant chaud (≈ 685 °C) sortant du réacteur équilibré à 38 °C (comme le spécifie le procédé 
HDA de [DOU 88]). Cette température paraît cohérente, puisque pour refroidir un courant 
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chaud il faut prendre en compte un ∆Tmin ≈ 10°C ; ce qui implique la présence d’une utilité 
froide à une température inferieure à 28 °C (généralement, dans l’industrie, l’eau est rarement 
utilisée à une température inferieure à 25°C). Une vanne de détente est placée pour permettre 
la séparation diphasique (flash) qui suit, où les gaz incondensables (l’hydrogène et le 
méthane) seront séparés du mélange liquide. Il faut trouver une pression de détente pour 
réaliser cette séparation dans des conditions qui minimisent la perte de benzène en tête de 
flash et la présence d’incondensables dissous en pied de flash. [DOU 88] utilise 34,45 bar 
pour ce flash. Tandis que [TUR 98] et [TUR 09] utilisent 25 bar. Une analyse de sensibilité a 
donc été réalisée pour déterminer cette pression : 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure A2.2.  Evolution des fractions massiques en pied de flash en fonction de la pression 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure A2.3. Evolution des fractions massiques en tête de flash en fonction de la pression 
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Figure A2 4. Evolution des débits en tête de flash en fonction de la pression du flash 
 
La fraction en benzène en tête de colonne diminue avec l’augmentation de la pression. Tandis que la 
fraction en hydrogène augmente. La séparation est facilitée pour des pressions comprises entre 30 et 
35 bar. Sachant qu’un compresseur doit intervenir sur le courant de recyclage pour le mélanger aux 
alimentations disponibles à 37 bar, il est choisi une pression de 32 bar au niveau du flash ; soit un écart 
de 5 bar courant pour les compresseurs industriels disponibles. 
Alors, la pression de sortie de la vanne de détente est : 
 
En poursuivant la mise en œuvre du flowsheet sous ProSimPlus
TM
, la purge et le recyclage 
gazeux sont ajoutés. 
 
4. Procédé avec purge et recyclage gazeux  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure A2.5. Schéma HDA avec recyclage gaz 
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Les deux débits d’alimentation sont initialisés avec les valeurs trouvées par la résolution du 
bilan matière simplifié de Douglas (1988) : 
   =2 4/2 CHHN 491,56 kmol/h 
   =1toluèneN 273,36 kmol/h 
Le compresseur a une pression de refoulement de 37 bar et une efficacité isentropique de 
65%. La vanne 3 voies a un taux de partage fixé pour le moment à 12,73% par rapport au 
courant de sortie « sortie purge ». Cette valeur a été calculée au niveau du bilan matière 
réalisé précédemment pour obtenir 197,8 kmol/h d’hydrogène à la purge. Il faut souligner que 
l’on perd une petite quantité de benzène à la purge du fait que, la séparation diphasique (au 
niveau du flash) n’est pas parfaite, et cela à cause de l’équilibre thermodynamique liquide-
vapeur qui s’établit entre les différents constituants à la température de fonctionnement du 
flash (32 bar et 38°C). 
 
5. Séparateur 1 : Méthane, Hydrogène, Aromatiques 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure A2.6. Schéma HDA avec la première séparation tranchée 
 
Toutes les séparations s’opèrent à des pressions faibles pour permettre une meilleure 
utilisation des équipements. La vanne de détente 2 impose une pression de 10,2 bar pour que 
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le mélange liquide en pied de flash subisse un changement de phase en passant d’un état 
« liquide » à un état « liquide-vapeur » pour permettre une séparation diphasique que l’on 
simule par un séparateur de constituants (séparation tranchée), qui permet d’éliminer les 
traces d’incondensables (hydrogène et méthane) pour faciliter les séparations mises en place 
par la suite (distillation du benzène et du toluène). 
 
6. Séparateur 2 et 3, recyclage liquide 
• Séparateur 2 : Benzène, Toluène + Diphényle 
• Séparateur 3 : Toluène, Diphényle  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure A2.7. Schéma HDA avec séparations tranchées et recyclages 
La 3
ème
 vanne de détente (entre sép1 et sép2) impose une pression de 1,8 bar. La pompe 
centrifuge a une pression de refoulement de 37 bar et impose l’état liquide. 
 
7. Mise en place des spécifications globales 
• Première spécification 
La première spécification concerne la production de benzène. En effet, pour récupérer 265 
kmol/h en tête du 2
ème
 séparateur de constituants, il faut ajouter un module SPEC dans le 
flowsheet. On met en place un courant d’information entre la « mesure »  du courant de sortie 
du séparateur 2 et d’alimentation en toluène. On choisit comme méthode numérique de 
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résolution Newton-Raphson. On borne la variable d’action (le débit d’alimentation du 
toluène) entre 100 à 300 kmol/h. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure A2.8. Schéma de la spécification sur la production de benzène 
 
• Seconde spécification 
Cette spécification concerne le rapport hydrogène / toluène à l’entrée du réacteur qui doit être 
égal à 5. Un second module SPEC est ajouté dans le flowsheet (ce choix permet de mettre 
deux appareils au lieu de les regrouper et de corriger les éventuelles erreurs). Un courant 
d’information partant de l’entrée du réacteur simple et allant à l’alimentation en hydrogène 
(Alim H2, CH4) est introduit et l’utilisation de Newton-Raphson comme méthode numérique  : 
les débits d’alimentation d’hydrogène et de méthane sont bornés entre 100 et 2000 kmol/h. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure A2.9. Schéma de la spécification sur le rapport H2/Toluène à l’entrée du réacteur 
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• Troisième spécification 
Une dernière spécification intervient sur le débit partiel d’hydrogène dans le courant de 
purge : 197,8 kmol/h d’hydrogène doivent sortir du procédé. Ce débit est mesuré au niveau de 
la purge et agissant sur le degré d’ouverture de la vanne trois voies. Ce débit (pourcentage 
d’ouverture) est régulé. Newton-Raphson est repris comme méthode numérique, et la variable 
d’action est bornée entre 0 et 1. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure A2.10. Schéma de la spécification sur le débit d’hydrogène à la purge 
 
8. Mise en place des distillations Shortcuts 
On simule donc un shortcut avec les résultats de la simulation précédente pris à l’entrée du 
premier séparateur tranché.  On définit les clés légères et lourdes: 
 Benzène Toluène Diphényle 
Teb (K) 353,15 384,15 526,15 
 
La clé légère est donc le benzène, et la clé lourde le toluène (« le plus léger des plus lourds »). 
On demande une pureté molaire en tête de colonne de 0,9997 et en pied de colonne de 0,994,  
la pression au condenseur est de 2 et la perte de charge est de 0,5 bar.  
On en fait de même pour la seconde séparation tranchée, en  fixant comme clé légère le 
toluène et comme clé lourde le diphényle avec une pureté molaire de 0,999 en pied de 
colonne. La pression au condenseur est de 1 bar et la perte de charge est de 0,5 bar. On obtient 
ainsi après simulation, les quantités de chaleur à fournir au bouilleur, ainsi que le nombre de 
plateaux et la position de l’alimentation. 
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Pour clôturer la partie consacrée aux phases de séparation, un échangeur de préchauffage 
(Feed-Effluent Heat Exchanger ou FEHE) est utilisé pour porter la température du courant 
d’alimentation du premier consignateur de température (four) à 225 °C et des échangeurs en 
amont des courants de sorties du procédé afin d’obtenir un courant de production de benzène 
et un courant de diphényle à 30 °C. Ainsi, le schéma de procédé obtenu est présenté sur la  
figure 4A2.11. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure A2.11. Schéma du procédé HDA (sans récupération énergétique) 
 
9. Récupération énergétique 
L’utilisation de l’énergie présente au niveau du courant de sortie du réacteur pour préchauffer 
le courant d’alimentation du préchauffeur à 225 °C alors qu’il sort à environ 118,68°C du 
mélangeur. Pour ce faire, le courant de sortie du réacteur passant de  680°C à 38°C peut être 
utilisé pour atteindre les 621,11°C d’entrée dans le réacteur. 
• Quantité de chaleurs échangées au niveau des échangeurs 
- Préchauffeur (FEHE) : 28,070 10
6
 kJ/h = 7,79 MW 
- Refroidisseur  -159,869 10
6
 kJ/h = - 44,408 MW 
 
En fixant un ∆Tmin ≈ 10°C dans le refroidisseur en régime permanent, on peut donc 
complètement chauffer le courant d’alimentation du préchauffeur  à la température voulue. On 
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échange donc la totalité du courant froid, et avec le FCp7 du courant chaud (sortie du réacteur) 
on peut calculer la température de sortie du courant du préchauffeur (Tf) qui doit respecter le 
∆Tmin. 
Ainsi, nous avons : 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure A2.12. Schéma de récupération énergétique 
 
Donc : 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure A2.13. Schéma du récupérateur d’énergie 
 
Alors :  )(7 TfTcFCQéch P −=       (4A2.4)  
Et ; 
7PFC
Qéch
TcTf −=         (4A2.5) 
Avec :  Tc = 685 °C (Température de sortie du réacteur) 
 Qéch = 7,79 MW 
FCP7 = 0,07186  MW/°C 
Alors Tf = 576,50 °C  
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Donc, le ∆Tmin  est largement respecté. Un four est placé à la suite de ce préchauffeur puisque 
lors de la mise en régime permanent de l’unité, un besoin d’énergie extérieur pour préchauffer 
le courant d’alimentation du réacteur est nécessaire afin de lancer la réaction 1, qui est 
exothermique. La modélisation de la récupération énergétique est faite sous ProSimPlus
TM
. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Figure A2.14. Schéma de la récupération énergétique sous ProSimPlus 
 
La Figure A2.15 et les tableaux 4A2.1 et 4A2.2  donnent le flowsheet final du procédé HDA 
sous ProSimPlus
TM
, ainsi que les résultats de la simulation dans les conditions de Douglas 
(1988). 
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Figure A2.15. Flowsheet du procédé HDA final réalisé sous ProSimPlus 
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I. TABLEAU RECAPITULATIF DES COURANTS 
1. Résultats obtenus sous ProSimplus
TM
 
Tableau 4A2.1 : Résultats du bilan matière obtenus à partir des hypothèses de Douglas (1988) sous ProSimPlus 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Courants 1 2 2 bis 3 4 4 bis 5 5 bis
Débits partiels kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h
HYDROGEN 0,00 466,98 0,00 1840,91 1840,91 1840,91 1840,87 1840,87
METHANE 0,00 24,58 0,00 2066,52 2066,52 2066,52 2066,55 2066,55
BENZENE 0,00 0,00 0,01 25,49 25,49 25,49 25,49 25,49
TOLUENE 283,50 0,00 361,37 364,32 364,32 364,32 364,33 364,33
BIPHENYL 0,00 0,00 0,01 0,01 0,01 0,01 0,01 0,01
Débit total kmol/h 283,50 491,56 361,38 4297,25 4297,25 4297,25 4297,25 4297,25
Fractions molaires
HYDROGEN 0,00 0,95 0,00 0,43 0,43 0,43 0,43 0,43
METHANE 0,00 0,05 0,00 0,48 0,48 0,48 0,48 0,48
BENZENE 0,00 0,00 0,00 0,01 0,01 0,01 0,01 0,01
TOLUENE 1,00 0,00 1,00 0,08 0,08 0,08 0,08 0,08
BIPHENYL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Température °C 38,00 38,00 55,23 52,43 0,00 225,00 621,00 62 1,00
Pression bar 37,00 37,00 37,00 37,00 37,00 37,00 36,50 36,50
Enthalpie kJ/h -10155036,02 191397,32 -11962410,12 -9383328,52 -20169035,55 37402691,76 139593574,57 139593574,57
Courants 6 7 8 8  bis 9 9 bis 10 11
Débits partiels kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h
HYDROGEN 1567,63 1574,34 1574,34 1574,34 1572,15 1574,34 2,19 2,19
METHANE 2339,80 2339,80 2339,80 2339,80 2320,75 2339,80 19,05 19,05
BENZENE 298,74 285,32 285,32 285,32 29,20 29,20 256,13 256,13
TOLUENE 91,08 91,08 91,08 91,08 3,39 3,39 87,69 87,69
BIPHENYL 0,01 6,71 6,71 6,71 0,00 0,00 6,71 6,71
Débit total kmol/h 4297,25 4297,25 4297,25 4297,25 3925,49 3946,72 371,76 371,76
Fractions molaires
HYDROGEN 0,36 0,37 0,37 0,37 0,40 0,40 0,01 0,01
METHANE 0,54 0,54 0,54 0,54 0,59 0,59 0,05 0,05
BENZENE 0,07 0,07 0,07 0,07 0,01 0,01 0,69 0,69
TOLUENE 0,02 0,02 0,02 0,02 0,00 0,00 0,24 0,24
BIPHENYL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,02 0,02
Température °C 685,00 685,00 38,00 37,34 37,34 37,38 37,34 3 7,76
Pression bar 35,50 35,50 35,50 32,00 32,00 32,00 32,00 10,20
Enthalpie kJ/h 156355399,69 156449944,10 -10968352,53 -10968352,53 740105,71 746866,72 -11708459,08 -11708459,08  
ANNEXES 4.2 
 234 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Courants 12 13 14 15 15  bis 15 bis bis 16 17
Débits partiels kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h
HYDROGEN 2,19 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
METHANE 19,05 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
BENZENE 0,00 256,13 256,13 256,11 256,11 256,11 0,01 0,01
TOLUENE 0,00 87,69 87,69 0,00 0,00 0,00 87,69 77,87
BIPHENYL 0,00 6,71 6,71 0,00 0,00 0,00 6,71 0,01
Débit total kmol/h 21,23 350,53 350,53 256,12 256,12 256,12 94,41 77,88
Fractions molaires
HYDROGEN 0,10 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
METHANE 0,90 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
BENZENE 0,00 0,73 0,73 1,00 1,00 1,00 0,00 0,00
TOLUENE 0,00 0,25 0,25 0,00 0,00 0,00 0,93 1,00
BIPHENYL 0,00 0,02 0,02 0,00 0,00 0,00 0,07 0,00
Température °C 37,76 37,76 38,15 104,04 104,04 30,00 149,08 110,47
Pression bar 10,20 10,20 3,00 2,00 2,00 1,80 2,50 1,00
Enthalpie kJ/h 6761,01 -11694754,63 -11694754,63 -5776193,64 -5776193,64 -8393879,52 -1655490,05 -1856750,05
Courants 17 bis 18 18 bis 19 20 21 21 bis
Débits partiels kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h
HYDROGEN 0,00 0,00 0,00 1373,92 1373,92 200,41 200,41
METHANE 0,00 0,00 0,00 2041,94 2041,94 297,86 297,86
BENZENE 0,01 0,00 0,00 25,48 25,48 3,72 3,72
TOLUENE 77,87 9,82 9,82 2,96 2,96 0,43 0,43
BIPHENYL 0,01 6,71 6,71 0,00 0,00 0,00 0,00
Débit total kmol/h 77,88 16,53 16,53 3444,31 3444,31 502,42 502,42
Fractions molaires
HYDROGEN 0,00 0,00 0,00 0,40 0,40 0,40 0,40
METHANE 0,00 0,00 0,00 0,59 0,59 0,59 0,59
BENZENE 0,00 0,00 0,00 0,01 0,01 0,01 0,01
TOLUENE 1,00 0,59 0,59 0,00 0,00 0,00 0,00
BIPHENYL 0,00 0,41 0,41 0,00 0,00 0,00 0,00
Température °C 112,65 146,10 30,00 37,38 52,51 37,38 37,38
Pression bar 37,00 1,50 1,30 32,00 37,00 32,00 32,00
Enthalpie kJ/h -1807374,09 -387341,14 -784416,88 651790,58 2387684,28 95076,13 95076,13  
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2. Bilan aux frontières sous ProSimplus
TM
 
Tableau 4.A2.2. Résultats du bilan matière aux frontières obtenus sous ProSimPlus
TM
 
 ENTREE SORTIE 
Débit massique (kg/h)/ courant 1 2 15 bis bis 18 bis 21 bis 
Hydrogène 0 941,38 0 0 404,06 
Méthane 0 394,30 0 0 4778,43 
Benzène 0  19995,50 2,46E-02 296,59 
Toluène 26121,80  0,40 904,05 40,73 
Diphényle   0 1038,39 1,22E-02 
Total partiel 26121,80 1335,68 19995,90 1942,46 5519,82 
Total global (kg/h) 27457,48 27458,18 
 
Le bilan matière boucle, car la différence relative entre le total en entrée et en sortie est de : 
∆Ftot = (27458,18-27457,48)/(27458,18) = 0,0000255. 
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Dans cette annexe, les résultats des dimensions des principaux équipements, de la simulation 
du cas de base du procédé HDA, proposé par Douglas (1988) [DOU 88] (265 kmol/h de 
benzène produit) sont présentés. Seules, les caractéristiques nécessaires au calcul du critère 
économique sont présentées. 
 
Tableau A3. 1.  Préchauffeur des alimentations 
Caractéristiques Unités valeurs 
Surface d’échange m
2
 12,19 
 
Tableau A3. 2. Four 
Caractéristiques Unités valeurs 
Puissance échangée kW 27826,38 
 
Tableau A3. 3 : Réacteur 
Caractéristiques Unités valeurs 
Volume m
3
 196,16 
 
Tableau A3. 4. Echangeur refroidisseur 
Caractéristiques Unités valeurs 
Surface d’échange m
2
 687,87 
 
Tableau A3. 5. Flash haute pression 
Caractéristiques Unités valeurs 
Diamètre m 2,46 
Longueur m 6,16 
Volume m
3
 29,39 
 
Tableau A3. 6.  Compresseur 
Caractéristiques Unités valeurs 
Puissance kW 105,22 
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Tableau A3. 7. Flash basse pression 
Caractéristiques Unités valeurs 
Diamètre m 2 
Longueur m 8 
Volume m
3
 18,78 
 
Tableau A3. 8. Colonne de distillation 1 
Caractéristiques Unités valeurs 
Taux de reflux  1,11 
Nombre de plateaux  60 
Hauteur m 41,15 
Diamètre m 2,99 
Section m
2
 7,03 
 
Tableau A3. 9. Colonne de distillation 2 
Caractéristiques Unités valeurs 
Taux de reflux  0,07 
Nombre de plateaux  22 
Hauteur m 17,98 
Diamètre m 1,66 
Section m
2
 2,16 
 
Tableau A3. 10. Pompe de recyclage de toluène 
Caractéristiques Unités valeurs 
Puissance kW 14,87 
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